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En este trabajo se presenta la evaluación técnica y económica para la producción de 
butirato de isoamilo por esterificación. Se parte del estudio del potencial y las 
aplicaciones de butirato de isoamilo como aditivo en la industria química y 
alimenticia. Del estudio de mercado, se identifica la necesidad de producir esta 
sustancia a nivel local y se puede iniciar un análisis técnico de la producción. Dado 
que se encuentra poca información termoquímica del sistema de esterificación, se 
realizó un estudio del equilibrio químico y de fases. Se midieron los equilibrios líquido-
vapor y líquido-líquido de los sistemas binarios y ternarios que constituyen la mezcla 
Alcohol isoamílico + Ácido n-butírico + Butirato de isoamilo + Agua. Posteriomente se 
obtuvieron por regresión, parámetros de modelos de coeficientes de actividad 
pertinentes. Adicionalmente, se obtiene experimentalmente una expresión cinética 
para la velocidad de reacción usando Amberlyst 35 Wet como catalizador. También se 
compara el desempeño de este catalizador, con otros comúnmente empleados en la 
industrial. Finalmente se simulan algunos esquemas de producción, partiendo de las 
conclusiones del diseño conceptual obtenido a partir del análisis de los mapas de 
curvas residuales. Para comparar los esquemas de proceso, como el convencional y 
la destilación reactiva, se emplean herramientas propias de la ingeniería económica y 
se generan recomendaciones para el potencial escalamiento del proceso a nivel 
piloto.  
Palabras Clave: Butirato de isoamilo, esterificación, equilibrio líquido-vapor, equilibrio 
















In this work, a technical and economical assessment of isoamyl butyrate production 
by esterification is presented. The study starts with the analysis of the isoamyl 
butyrate application as an additive in chemical and food industries. In the market 
study is identified the necessity of producing isoamyl butyrate to supply the local 
demand, and the production technical analysis can be started. Because de lack of 
thermochemical data of the esterification system, a study of phase and chemical 
equilibrium was performed. Vapor-liquid and liquid-liquid equilibrium of the binary and 
ternary systems constituting the mixture of Isoamyl alcohol + n-Butyric acid + Isoamyl 
butyrate + water were measured. Later, parameters of adequate activity coefficient 
models were obtained by regression. Furthermore, a kinetic expression of reaction 
rate was obtained using Amberlyst 35 Wet as catalyst. Also, catalyst performance was 
compared with other catalysts typically used in industry. Finally, some production 
schemes were simulated, departing from the conceptual design obtained in the 
reactive residue maps analysis. In order to compare the different production schemes, 
such as the conventional and the reactive distillation processes, some tools of 
economical engineering were used. Some recommendations for the process scaling to 
pilot plant level were done.   
Keywords: Isoamyl butyrate, esterification, vapor-liquid equilibrium, liquid-liquid 
equilibrium, chemical kinetics, reactive residue maps, total annual cost.   
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La crisis energética y ambiental a nivel mundial ha generado en muchos sectores un cambio de 
ruta en cuanto a la forma y los medios en los que se han enfocado hasta el momento para 
generar valor y suplir las necesidades de sus clientes. Desde este punto de vista, los productos 
ambientalmente amigables se han convertido en bienes de primera necesidad para gran 
cantidad de industrias. Necesariamente estos productos deben involucrar en gran parte de su 
producción el uso de materias primas renovables y procesos novedosos con consumo mínimo de 
energía. El estudio de la producción de butirato de isoamilo requiere un análisis consecuente en 
donde se evalúe la aplicación final del producto, su impacto en el ambiente y las rutas de 
producción que representen el menor consumo energético. Para esa evaluación es esencial el 
conocimiento pleno del producto, principalmente sus propiedades químicas y físicas, su 
caracterización y su situación en el mercado. En el presente capítulo se presentan algunos 
aspectos de los ésteres como sustancias de valor agregado, sus propiedades y vías de 
formación. Seguidamente se encamina de lo general a lo particular, haciendo énfasis en las 
características y aplicaciones del butirato de isoamilo, donde se concluye que es posible generar 
este producto a partir de precursores renovables, como lo es el alcohol isoamílico y el butirato 
de isoamilo. Finalmente, se presentan algunas rutas de producción industrial de butirato de 
isoamilo, así como diferentes alternativas de purificación del producto, entre las que se 
destacan los procesos de destilación convencional, extracción líquido-líquido y destilación 
reactiva. Adicionalmente, se presenta una revisión de técnicas de análisis físico-químico para la 
caracterización de ésteres de cadena corta.   
1.1 Generalidades: Propiedades y Usos de los Ésteres 
 
1.1.1 Ésteres: Definición 
 
Los ésteres son compuestos orgánicos que al someterse a procesos de hidrólisis producen 
alcoholes y fenoles de acuerdo a la ecuación general, 
 
2RA H O ROH HA    
1.1 
 
En donde R es una fragmento de hidrocarburo y A es el anión de un ácido orgánico. Para ésteres 
de ácido carboxílico, la reacción en la  Ecuación 1.1 se puede presentar como, 
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1 2 1 2
2R COOR H O R COOH R OH   
1.2 
 
Con R1 y R2, radicales de hidrocarburos que bien pueden o no ser iguales. La reacción inversa es 
el método usual de producción de los ésteres. Cuándo R1 y R2 están enlazados directamente, el 
éster cíclico producido se denomina lactona. Otros tipos de ésteres orgánicos como ortoésteres, 
tioésteres y carbamatos, no serán abordados en esta revisión.  
 
En referencia a la nomenclatura de los ésteres, su nombre refleja su constitución molecular a 
partir del alcohol y el ácido carboxílico de origen. De acuerdo a la IUPAC el radical alquil o aril del 
alcohol se debe nombrar primero seguido del grupo carboxilato del ácido [1-2]. Por ejemplo el 
éster metílico de ácido butírico (No. CAS 623-42-7) se denomina metil butirato. En idioma 
castellano se suele nombrar primero el radical del ácido seguido del radical del alcohol 
generador de éster. Para el ejemplo citado la denominación es butirato de metilo.  Una revisión 
detallada de la nomenclatura de los ésteres es presentada por Fox, Fletcher y otros [3].  
 
1.1.2 Propiedades Físicas 
 
Las propiedades físicas de los ésteres varían según su peso molecular. Los ésteres de bajo peso 
molecular son incoloros, de baja viscosidad, altamente volátiles y con aromas agradables. Estas 
dos últimas propiedades los hacen sumamente atractivos para ciertas industrias tales como la 
de alimentos, de perfumería y cosmética [4-6]. A medida que se incrementa el peso molecular, 
decrece la volatilidad, la consistencia se torna grasa, hasta eventualmente convertirse en 
cristales brillantes. Los puntos de fusión de los ésteres generalmente son menores que los de 
los ácidos carboxílicos asociados. A pesar de ello, el punto de ebullición depende de la longitud 
de la cadena del alcohol que forma la molécula hasta que excede el punto de ebullición del 
ácido. Los ésteres de bajo peso molecular son relativamente estables ante la humedad y 
pueden ser destilados sin riesgo por descomposición térmica [7]. En la Tabla 1.1 se presentan 
algunas propiedades físicas de algunos ésteres de amplio uso comercial [5, 8-12].  
 
Tabla 1.1 Propiedades físicas de algunos ésteres de amplio uso industrial. Datos tomados de Kirk y 
Othmer [9]. 
 
Ester Número CAS Peso Molecular n20D ρ20 (g cm-1) a Tb(°C) b Tf (°C) Ti (°C) c 
Metil formiato 107-31-3 60.05 1.3440 0.0975 32.0 -99.8 -19.0 
Etil formiato 109-94-4 74.08 1.3598 0.9236 54.3 -80.0 -20.0 
Butil formiato 592-94-7 102.13 1.3889 0.8885 106.0 -91.9 -18.0 
Metil acetato 79-20-9 74.08 1.3594 0.9330 57.0 -98.1 -10.0 
Etil acetato 141-78-6 88.10 1.3723 0.0902 77.1 -83.6 -4.0 
Vinil acetato 108-05-4 86.10 1.3959 0.9320 72.2 -93.2 -8.0 
Propil acetato 109-60-4 102.13 1.3844 0.8870 101.6 -92.5 13.0 
Isopropil acetato 108-21-4 102.13 1.3773 0.8720 90.0 -73.4 2.0 
Butil acetato 123-86-4 116.16 1.3951 0.8820 126.0 -73.5 22.0 
Isobutil acetato 110-19-0 116.16 1.3902 0.8710 117.2 -98.6 18.0 
sec- butil acetato 105-46-4 116.16 1.3877 0.8760 112.0 - 31.1 
tert-butil acetato 540-88-5 116.16 1.3855 0.8670 97.0 - - 
Pentil acetato 628-63-7 130.18 1.4023 0.8760 149.3 -70.8 25.0 
Isoamil acetato 123-92-2 130.18 1.4000 0.8720 142.0 -78.0 25.0 
sec - Hexil acetato 108-84-9 144.22 1.4014 0.8651 157.0 0.0 - 
2-etil hexil acetato 103-09-3 172.26 1.4204 0.8730 199.3 -93.0 71.0 
Bencil acetato 140-11-4 150.18 1.5232 1.0550 215.5 -51.5 90.0 
Metil acrilato 96-33-3 86.09 1.4040 0.9530 80.5 <-75 -3.0 
Etil acrilato 140-88-5 100.11 1.4068 0.9230 99.8 <-72 10.0 




Ester Número CAS Peso Molecular n20D ρ20 (g cm-1) a Tb(°C) b Tf (°C) Ti (°C) c 
Butil acrilato 141-32-2 128.17 1.4185 0.8980 69.0 -64.6 29.0 
Metil metacrilato 80-62-6 100.12 1.4119 0.9440 100.0 -48.0 82.0 
Metil butirato 623-42-7 102.13 1.3878 0.8980 102.3 -84.8 14.0 
Etil butirato 105-54-4 116.16 1.4000 0.8780 121.6 -100.8 24.0 
Butil butirato 109-21-7 144.22 1.4075 0.8710 166.6 -91.5 53.0 
Isoamil butirato d 106-27-4 158.24 1.4110 0.8660 178.6 -73.2 - 
Metil isobutirato 547-63-7 102.13 1.3840 0.8910 92.6 -84.7 - 
Etil isobutirato 97-62-1 116.16 1.3870 0.8690 110.0 -88.0 <21 
Isobutil isobutirato 97-85-8 144.22 1.3999 0.8750 148.7 -80.7 38.0 
Metil estearato 112-61-8 298.50 1.4570 0.8360 215.0 40.0 153.0 
Etil estearato 111-61-5 312.52 1.4290 1.0570 213-
215 
33.7 - 
Butil estearato 123-95-5 340.58 - 0.8550 343.0 27.5 160.0 
Dodecil estearato 5303-25-3 440.80 1.4330 - - 28.0 - 
Dimetil maleato 624-48-6 144.13 1.4409 1.1520 204.0 57.0 91.0 
Dimetil oxalato 95-92-1 111.09 1.4096 1.1480 185.0 -41.0 76.0 
Dimetil adipato 627-93-0 174.20 1.4283 1.0600 115.0 10.3 - 
Metil benzoato 93-58-3 136.15 1.5170 1.0940 199.5 -12.5 83.0 
Etil benzoato 93-89-0 150.18 1.5050 1.0510 212.9 -34.2 88.0 
Metil salicilato 119-36-8 152.15 1.5360 1.1840 223.3 -8.6 96.0 
Etil Salicilato 118-61-6 166.18 1.5220 1.1370 231.5 1.3 107.0 
Dimetil ptalato 131-11-3 194.19 1.5150 1.1900 282.0 -2.0 146.0 
Dietil ptalato 84-66-2 222.24 1.4990 1.1180 295.0 -33.0 161.0 
Dimetil carbonato 616-38-6 90.08 1.3682 1.0694 90.0 3.0 19.0 
Dietil carbonato 105-58-8 118.13 1.3854 0.9752 127.0 -43.0 25.0 
Tb: Punto normal de ebullición, Tf: Punto de fusión, Ti: Punto de inflamación. a Densidad absoluta a 20°C. b 
Recopilación de varias referencias [5, 7, 13-16].c Determinaciones en copa cerrada [13] d Datos tomados de NIST 
[17]. 
 
Por otra parte, los ésteres son comúnmente insolubles en agua y solubles en varios compuestos 
orgánicos [18]. Aquellos de cadena corta son buenos solventes para una gran cantidad de 
componentes orgánicos. En la Tabla 1.2 se presentan datos de solubilidad en agua para algunos 
ésteres de cadena corta altamente empleados en la industria química [6, 17].   
 
Tabla 1.2 Solubilidad de algunos ésteres de bajo peso molecular en agua. Datos tomados de Ullmann [6]. 
 
Compuesto No. CAS Solubilidad* Temperatura, °C 
Metil Formiato 107-31-3 21.3 20 
Etil Formiato 109-94-4 11.0 18 
Propil Formiato 110-74-7 2.2 22 
Butil Formiato 592-84-7 1.0 33 
Metil Acetato 79-20-9 25.0 20 
Etil Acetato 141-78-6 7.7 20 
Propil Acetato 109-60-4 1.5 16 
Isobutil Acetato 110-19-0 0.8 20 
Butil Acetato 123-86-4 0.7 20 
Metil Propionato 554-12-1 6.3 20 
Etil Propionato 105-37-3 1.7 20 
Metil Butirato 623-42-7 1.6 21 
Etil Butirato 105-54-4 0.6 22 
Isoamil Butirato 106-27-4 0.01 25 
Metil Acetoacetato 105-45-3 40.0 20 
Etil Acetoacetato 141-97-9 9.0 20 
* Solubilidad en g de éster en 100 g de agua. 
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1.1.3 Propiedades Químicas  
 
En la literatura se han revisado ampliamente las propiedades químicas de los ésteres según el 
uso industrial y el origen de cada sustancia [5, 7, 9, 19-20]. Debido a la gran cantidad de 
combinaciones posibles entre alcoholes y ácidos carboxílicos, existen una gran variedad de 
propiedades de los ésteres que pueden variar considerablemente. En seguida se describen 
algunas de las reacciones químicas que se aplican a la mayoría de los ésteres [21-22]. 
1.1.3.1 Hidrólisis 
Los ésteres se hidrolizan para formar un ácido y un alcohol debido a la acción del agua. La 
hidrólisis puede catalizarse con ácidos o bases, pero en la práctica suele optarse por uno de 
ellos dependiendo del tipo de éster tratado y las condiciones de reacción. La mecánica de la 
reacción de hidrólisis ha sido revisada considerablemente y no será abordada a profundidad en 
este documento [23-24]. Para la mayoría de los ésteres existen dos rutas de reacción en las que 
se produce un complejo tetraédrico intermediario y reacciones de adición-eliminación ácido-
base. Los mecanismos de hidrólisis ácida y básica son presentados en las ecuaciones 1.3 y 1.4, 
respectivamente.  
Las reacciones de hidrólisis alcalina implican una mayor cantidad de impedimentos estéricos 
según los mecanismos de reacción planteados, lo cual puede implicar una velocidad mayor de 
reacción en medio ácido que en medio alcalino. Sin embargo, en ambos casos es igual de válido 
el hecho que la temperatura incrementa la velocidad de reacción [10, 25]. La autocatálisis 
también ha sido estudiada considerablemente, entre otros por Bruice y Benkovic [26], Buhse et 
al [27] y Changi et al [28]. En ese mismo sentido, el estudio del mecanismo de la autocatálisis 
ha sido esencial en el modelamiento de las reacciones de esterificación vía enzimática [29]. La 
Tabla 1.3 presenta la velocidad relativa de la hidrólisis de algunos ésteres autocatalítica (ki). 
Según se observa, la velocidad de reacción se reduce con el incremento del tamaño de los 
radicales provenientes del ácido carboxílico y del alcohol, y es mayor debido a la existencia de un 
número mayor de grupos ácidos en la molécula.  
 
Tabla 1.3 Velocidad relativa de la hidrólisis autocatalítica de algunos ésteres [6].  
 
Ester k éster / k acetato de etilo 
Acetato de Etilo 1 
Propionato de Etilo 0.47 
Isobutirato de Etilo 0.10 
Trimetil acetato de Etilo 0.01 
Acetato de Isobutilo 0.70 
Acetato de 1-Propil, 2,2-dimetilo 0.18 
Acetato de 1-Butil, 2,2-dietilo 0.03 
Acetato de Metilo 1.6 
Oxalato de Metilo 284 
Cloro Acetato de Metilo 1270 
Dicloro Acetato de Metilo 27000 
Piruvato de Etilo 17000 
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La hidrólisis de un éster en presencia de agua y un ácido mineral ha sido la vía convencional 
para producir ácidos libres a partir de acilgliceroles naturales [6, 30-33]. Para alcanzar una 
conversión fraccional cercana a la unidad, es necesario remover continuamente alcohol o ácido 
de la mezcla en equilibrio. Debido a la baja solubilidad de la mayoría de los ésteres en agua, la 
velocidad de reacción es baja cuando se usa ácido diluido como catalizador [6]. Es típico el uso 
de emulsificantes como ácido oleico sulfonado o compuestos aromáticos sulfonados los cuales 
se añaden para aumentar la velocidad de reacción [9, 31, 33]. Un ejemplo de este tipo de 
emulsificantes catalíticos es el reactivo de Twitchell, el cual se utilizó en décadas pasadas pero 
debido a su alto costo y toxicidad ha perdido interés en la industria. Fuentes y colaboradores 
han exaltado los beneficios de este catalizador en la industria del biodiesel siempre y cuando se 
usen aromáticos sulfonados de origen natural [34].     
 

















Históricamente ha sido el proceso más empleado en la industria, por ejemplo en la fabricación 
de jabones, donde un éster en su punto de fusión se pone en contacto con un álcali en medio 
acuoso. En esta reacción denominada saponificación, la formación del ion carboxilato produce 
que la reacción alcance una conversión cercana al 100% [9]. 
 
 Hidrólisis enzimática [35-39]: 
La hidrólisis enzimática ha sido ampliamente estudiada debido a que requiere un consumo 
menor de energía en comparación a otros procesos. Las lipasas son generalmente usadas como 
enzimas catalíticas aunque también se usan enzimas animales y vegetales para producción de 
fármacos. La hidrólisis enzimática se puede llevar a cabo incluso a temperaturas tan bajas como 
40°C. Ejemplos de lo anterior se hallan en la producción de monoglicéridos usando la lipasa 
Candida Antarctica [40] o en la producción de α-butilglucósidos a partir de mezclas acuosas de 
butanol usando α-transglucosidasa inmovilizada proveniente de Aspergillus Niger [41].   
1.1.3.2 Transesterificación 
Cuando los ésteres se exponen a ciertas temperaturas en presencia de alcoholes, ácidos u otros 
ésteres, los radicales alquil provenientes del ácido o alcohol asociado se intercambian. Este 
proceso se ve catalizado por la presencia de pequeñas cantidades de ácido o álcali.  
Se han clasificado tres tipos de reacciones de transestericación: intercambio de grupos de 
alcohol (alcohólisis), intercambio de grupos de ácido (acidólisis) y reacción éster-éster 
(interesterificación) [6, 9]. Estas reacciones tienen gran importancia en la preparación de ciertos 
ésteres empleados altamente en la industria. Ejemplo de ello es la producción de ésteres 
metílicos a partir de triglicéridos, en los cuales se hace reaccionar un triglicérido y metanol con 
un catalizador alcalino para producir glicerol y el éster metílico según la Ecuación 1.5. Allí se 























Trimiristina Metanol Metil Miristato Glicerol
         
1.5
 
Los tres tipos de reacciones citadas son de equilibrio, en las cuales para incrementar la 
conversión es necesario remover un producto continuamente de la mezcla reactiva, por ejemplo 
por destilación. Algunos catalizadores heterogéneos tales como metales alcalinos soportados, 
óxidos metálicos, sales de estaño han sido empleados en algunos estudios [46-50].  




Recientemente, se han utilizado titanatos orgánicos [51-53] con los cuales se ha encontrado 
alta actividad catalítica y al tratarse de un catalizador sólido puede ser recuperado fácilmente 
por un proceso de filtración. Algunas enzimas también pueden ser usadas como catalizadores 
asimétricos, con los cuales se pueden preparar alcoholes o ésteres ópticamente activos [54].  
 
Además de la producción de ésteres metílicos, las reacciones de transesterificación cuentan con 
un importante sector de aplicación industrial. Entre ellos está el proceso de fabricación de 
polietilentereftalato (PET) por transesterificación de dimetil tereftalato con etilenglicol [6]. En 
forma similar, se ha estudiado el proceso de rompimiento de PET para la recuperación del 
monómero con propósitos ambientales [55]. Debido a que el alcohol polivinílico no existe en la 
naturaleza, este se produce por alcohólisis alcalina del acetato de polivinilo [56]. Otro ejemplo 
de gran impacto industrial es la acidólisis para la producción de polivinil butirato a partir de 
acetato de polivinilo y ácido butírico. Por su parte, el polivinil butirato es precursor del polivinil 
butiraldehído (PVB), una resina usada en aplicaciones estructurales [57-58].  
1.1.3.3 Amonólisis y Aminólisis 















Ester Amoniaco Amida Alcohol
 
La amonólisis puede ser llevada a cabo en un medio de amoniaco acuoso o en solución 
alcohólica. La reacción con ésteres de bajo peso molecular puede llevarse a cabo a temperatura 
ambiente, sin embargo los ésteres de mayor peso molecular pueden requerir condiciones de 
mayor temperatura y presión [59-60].  
Si en lugar de emplear amoniaco se usan aminas primarias o secundarias, los productos 
principales son amidas N-sustituidas. La aminólisis, como se denomina esta reacción, es 
aplicada en la producción de hidracidas a partir de hidracinas. Las hidracinas a su vez pueden 
ser funcionalizadas a través del tratamiento con ácido nitroso, como es el caso de la producción 
de hidroxilaminas [6, 61-62]. En forma similar, cuando los ésteres son puestos en contacto con 
alúmina a 400-500°C, se producen nitrilos, vía deshidratación de la amida intermedia [61]. 
Ejemplo de lo anterior se da en la producción de nitrilos grasos por medio de la aminólisis 
























           
1.1.3.4 Reacciones de Reducción 
Los ésteres pueden ser reducidos a alcoholes a través de una hidrogenación catalítica usando 
hidrógeno molecular por medio de la reacción química, 











 Hidrogenación catalítica [6, 63]: 
La reducción catalítica de ésteres hasta alcoholes primarios se puede llevar a cabo usando 
metales de transición, óxidos u otras sales inorgánicas como catalizadores. Debido al uso de 
hidrógeno como agente reductor, las condiciones de operación típicas son 10-30 MPa a 150-
300°C. Sustancias como halógenos y sulfuros son venenos para el catalizador de 
hidrogenación. La hidrogenación de ésteres aromáticos suele hacerse a bajas condiciones de 
temperatura y alta relación de catalizador a éster, de lo contrario puede comprometerse la 
integridad molecular de los productos de reacción. Casos de la importancia comercial de la 
hidrogenación de ésteres están en la producción de alcoholes grasos a partir de ésteres 
metílicos [33] o en la hidrogenación de carboxilatos a alcoholes para la producción de 
poliésteres [9]. 
 Reducción con Metales e Hidruros Metálicos:    
En química fina es común la reducción de ésteres con hidruros, principalmente de sodio o litio 
para la producción de ciertos alcoholes. Este tipo de reducción evita el rompimiento de dobles 
enlaces en la molécula, los cuales pueden otorgar ciertas propiedades valiosas al producto de 
interés [63-64]. Dependiendo del tipo de hidruros orgánicos empleados como catalizador, es 
posible obtener aldehídos o éteres [22]. Lo anterior indica que la reducción de ésteres se puede 
manipular cambiando el tipo de catalizador empleado en la reducción.    
1.1.3.5 Otras Reacciones 
Entre otros productos obtenidos a partir de los ésteres se tienen éteres, haluros orgánicos, 
aciloínas, olefinas, olefinas ramificadas, etc. Las vías producir esta clase de sustancias son 
principalmente las reacciones con alcóxidos, la reacción de Grignard, la preparación de 
aciloínas, la pirolisis, la carbonilación, entre otras. Estas reacciones no se abordan puesto que 
tienen muy poco o ningún uso industrial y están fuera del alcance de este documento. Sin 
embargo el lector puede encontrar información amplia en los textos de Denmark et al [63] y de 
Weissermel y Arpe [22].   
 
1.1.4 Vías de Formación 
 
En la actualidad, la mayoría de esteres con relevancia industrial son de origen sintético a pesar 
que son comunes en la naturaleza, principalmente en aceites, grasas y ceras vegetales. Estos 
últimos contienen principalmente acilgliceroles de los ácidos palmítico, esteárico y oleico [30, 
33, 65]. El punto de fusión de esas sustancias varía entre 27°C y 55°C y tiende a reducirse al 
aumentar el contenido de insaturaciones en la molécula [9]. Adicionalmente, las ceras naturales 
son ésteres monobásicos de ácidos carboxílicos de alto peso molecular y algunos de alcoholes 
dihídricos. Similarmente, en los procesos biológicos, los microorganismos pueden producir 
mezclas complejas que contienen ésteres de bajo peso molecular así como lactonas 
macrocíclicas las cuales tienen aplicaciones farmacéuticas [6]. 
 
Por otra parte, los aceites esenciales de frutas y flores contienen grandes cantidades de ésteres 
[66-67]. Los ésteres volátiles de cadena corta a mediana y alcoholes primarios y secundarios, 
proveen aromas característicos a algunos productos vegetales y sus derivados, por ejemplo el 
acetato de etilo en vinos, brandy y otros licores. También se encuentra el acetato de bencilo en 
el jazmín y la gardenia y el salicilato de metilo en aceites de madera de abedul. Debido a que la 
mayoría de estos ésteres tienen aromas agradables, sus análogos sintéticos son usados en la 
producción de bebidas, perfumes, cosméticos y jabones [4, 7, 18, 67-69]. 
 
La recuperación de ésteres de origen natural puede realizarse por arrastre con vapor, extracción, 
compresión mecánica o por combinación de estos procesos. Por otra parte, los esteres 
sintéticos son generalmente preparados por esterificación (ver sección 1.2.1) en presencia de 
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un catalizador ácido como el ácido sulfúrico, p-toluensulfónico o metanosulfónico. Las resinas 
de intercambio iónico del ácido sulfónico se usan ampliamente. En estos procesos es común el 
uso de un solvente para eliminar el agua de la reacción por destilación y de esta forma alcanzar 
altas conversiones en la reacción [28, 70-73]. Detalles de los procesos de esterificación y el uso 
de catalizadores heterogéneos se presentan en la sección 1.2.2.    
 
1.1.5 Caracterización de los Ésteres 
 
Los ésteres son comúnmente caracterizados por sus propiedades físicas. Entre ellas están el 
punto de ebullición, punto de fusión, densidad, índice de refracción, contenido de ceniza, color, 
olor y solubilidad. Patai presenta una revisión extendida sobre los métodos analíticos empleados 
para la caracterización de ésteres [74].  
 
Uno de los métodos más comunes de caracterización de ésteres es el índice de saponificación, 
el cual es el número de miligramos de hidróxido de potasio necesarios para hidrolizar un gramo 
de éster [75-77]. Los ésteres insaturados, como los presentes en grasas vegetales, también 
pueden ser caracterizados por el índice de yodo. Este último mide la cantidad de dobles enlaces 
presentes en la muestra de ésteres [76, 78].  
 
Algunas asociaciones internacionales de estandarización han presentado métodos analíticos 
para evaluar las especificaciones de los ésteres. Algunos de esos métodos de uso común son el 
intervalo de destilación (ASTM D1078), acidez (ASTM D1613), color APHA (ASTM D1209), 
material no volátil (ASTM D1353), olor (ASTM D1296), pureza (ASTM D3362), contenido de 
humedad (ASTM D1364) y contenido de alcohol (ASTM D3545) [79-86]. 
 
Respecto a la pureza y naturaleza de los contaminantes en los ésteres, se han desarrollado 
muchos métodos cromatográficos, incluyendo algunos de cromatografía líquida, en fase normal 
y reversa. Para ésteres volátiles, son comunes los métodos de cromatografía de gases [76, 87-
89]. Para aceites y grasas vegetales son típicos los métodos de derivatización, para reducir la 
volatilidad de los ésteres (ASTM D6584) y el empleo de columnas quirales para caracterizar 
mezclas de ésteres metílicos de ácidos grasos [90-91].  
 
También son comunes los métodos de espectrometría de masas para identificar ésteres en 
mezclas de origen natural [10, 92]. Entre otros, los ésteres pueden ser caracterizados por 
métodos espectroscópicos, por ejemplo la espectroscopia infrarroja (IR) con la cual se pueden 
identificar los grupos carbonilos del éster de acuerdo a sus bandas características de absorción. 
En IR los grupos C=O tienen bandas de absorción muy fuertes entre 1750-1735 cm-1. En 
adición, los grupos C-O de los ésteres tienen una banda de absorción entre 1100-1300 cm-1  
[93-94]. Otro método de amplio uso es la resonancia magnética nuclear (NRM), en la cual el 
espectro 1H de los ésteres es característico debido a los protones alfa de los grupos carbonilo 
[95]. Los picos del grupo C=O de los ésteres aparecen en δ = 3.3-4.0 ppm relativo a un patrón 
de tetrametilsilano. Otros métodos espectroscópicos, como la NRM 13C y la espectroscopia de 
masas pueden consultarse en el trabajo de Pretsch y Clerc [96]. 
 
1.1.6 Aplicaciones de los Ésteres 
 
1.1.6.1  Solventes 
Debido a sus características lipofílicas y baja polaridad, los ésteres son ampliamente usados 
como agentes de extracción y diluyentes en varios procesos industriales [9]. Aquellos de bajo 




peso molecular, específicamente los acetatos de metanol, etanol, propanoles y butanoles, son 
buenos solventes para nitratos de celulosa y sus derivados. El acetato de etilo es el éster de 
mayor uso industrial debido a su bajo costo, buen desempeño y relativamente baja toxicidad [6, 
12, 97]. Los ésteres ramificados y algunos del etilenglicol también tienen buenas propiedades 
disolventes. Una gran cantidad de ésteres son usados como diluyentes en pinturas, lacas y 
recubrimientos. Por ejemplo, el acetato de metilo es ampliamente empleado en lacas de secado 
rápido. Debido al desarrollo de pinturas libres de solvente, el uso de ésteres como diluyente se 
ha reducido considerablemente. Sin embargo, algunos ésteres no han sido incluidos como 
potenciales contaminantes del aire según organismos internacionales, por ello no han sufrido 
una reducción en su uso como lo hicieron la metil etil cetona o la metil isobutil cetona [98-99].  
1.1.6.2  Plastificantes 
Cierto tipo de ésteres, especialmente los ftalatos, adipatos y ésteres de ácidos grasos son 
usados como plastificantes. Los ésteres del ácido 2-etil hexanoico y del ácido isooctanoico con 
etilenglicol son plastificantes de alto uso en el polivinil cloruro (PVC) y polivinil butiraldehído 
(PVB). Otro plastificante relevante es el Di(2-etilhexil) ftalato, denominado DOP, el cual es usado 
en resinas acrílicas y gran cantidad de plásticos [100-101]. La variación de la relación ácido a 
alcohol en el éster modifica el desempeño del plastificante resultante. Por ejemplo, en ésteres 
del ácido ftálico, el tamaño molecular del alcohol puede variarse desde el radical metil hasta el 
tridecil, lo cual controla la estabilidad, compatibilidad, velocidad de adsorción, volatilidad y 
propiedades de solvatación del plastificante. Los tereftalatos son conocidos por su resistencia a 
la migración en el material y los trimelitatos por su baja volatilidad como plastificantes [102].  
1.1.6.3  Surfactantes 
Algunas grasas naturales, aceites y ceras son usados en grandes cantidades como materias 
primas en la producción de jabones, detergentes y surfactantes [103]. Los hidroxietil ésteres de 
ácidos grasos de cadena larga son empleados como surfactantes no iónicos, los cuales son 
fácilmente biodegradables. La adición de óxido de etileno a los ácidos grasos puede otorgar 
ciertas propiedades al surfactante, por ejemplo, solubilidad en agua. Los surfactantes no iónicos 
son importantes como detergentes de bajo espumado y como emulsificantes, los cuales tienen 
aplicaciones en la industria alimenticia, textil, cosmética y farmacéutica. Debido a su resistencia 
térmica y a ciertas sales, pueden emplearse como lubricantes en perforación petrolera [104].  
1.1.6.4  Poliésteres 
Los ésteres superiores derivados de productos naturales, específicamente, acetatos de celulosa 
y nitrato de celulosa, tienen una importancia económica considerable. Sin embargo, estos 
productos están siendo gradualmente reemplazados por poliésteres sintéticos producidos a 
partir de monómeros como acrilatos, tereftalatos y acetato de vinilo. El acetato de polivinilo se 
produce en grandes cantidades para uso en plásticos, recubrimientos, adhesivos y laminados. 
Una considerable proporción se convierte en alcohol polivinílico según la vía química indicada en 
la sección 1.1.3.2.  
La polimerización de acrilatos como el acrilato de metilo y el metilmetacrilato produce 
homopolímeros y polímeros mezclados usados en pinturas, lacas y películas impermeables.  
Ejemplo de lo anterior es el poli(metilmetacrilato) empleado como plástico estructural, fibras 
ópticas y recubrimientos superficiales [100, 102]. De la misma forma, el polietilentereftalato se 
emplea en fibras plásticas, películas y recipientes.  
Algunos poliésteres termoplásticos se emplean en pantallas de cristal líquido, los cuales 
provienen de ésteres del ácido ftálico y alcoholes aromáticos. Este tipo de componentes también 
se encuentran en la industria aeroespacial, electrónica y automotriz, principalmente como 
recubrimiento de chips y otros componentes de circuitos.   
Por otra parte, la policondensación de ácidos dicarboxílicos y dioles produce resinas de poliéster. 
En este sentido, el éster más empleado para esta reacción es el dimetil tereftalato, el cual se 
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pone en contacto con un diol, como el 1,2-etanoldiol, 1,2-propanodiol ó 1,4-ciclohexanodiol, 
donde se libera metanol como subproducto. Estas resinas de poliéster se emplean en la 
manufactura de fibras sintéticas, películas para empaques, cintas para aislamiento eléctrico y 
una gran variedad de plásticos, como aquellos empleados para la fabricación de botellas 
plásticas y adhesivos de fusión en caliente.  
 
Adicionalmente, las resinas alquídicas son poliésteres empleados ampliamente como lacas. La 
estabilidad del producto, consiste en la resistencia a las condiciones ambientales y puede ser 
mejorada con la adición de esteres resistentes a la hidrólisis, como los son los ésteres del ácido 
piválico [9].  
1.1.6.5  Sabores y Fragancias 
Ciertos ésteres con aromas agradables son usados como fragancias, sabores, cosméticos y 
jabones.  En la Tabla 1.4, se presentan algunos datos de producción de ésteres en los Estados 
Unidos en el año 2009. Este tipo de aplicación de los ésteres es atractiva en términos 
económicos puesto que a pesar de tener una relativa baja demanda, estos productos tienen un 
valor elevado en el mercado. Desde los ésteres complejos como lo son los ésteres terpénicos 
hasta los simples, como los acetatos de butilo, isobutilo (aroma frutal), bencilo (jazmín) son 
altamente demandados por la industria [18-19, 67-69]. Estas sustancias pueden ser obtenidas 
a través de la extracción en sustancias naturales o por medios sintéticos, como se comentó 
brevemente en la sección 1.1.4.  
 







Precio Promedio (USD por 
kg) a 
Acetato de etilo 364,030 353,250 $ 0.71 
Acetato de propilo 115,509 - - 
Acetato de n-butilo 443,466 387,193 $ 0.76 
Acetato de i-butilo 145,449 - - 
Acetato de vinilo 4,213,171 3,260,283 $ 0.42 
Acetato de 2-etoxietilo 195,322 - - 
Acetato de geranilo 442 328 $ 9.56 
Otros acetatos de alcoholes aromáticos b 780 693 $ 11.63 
Propionatos c 365,744 355,481 $ 1.62 
Butiratos de alcoholes alifáticos d 37,718 32,112 $ 2.35 
Esteres alifáticos del ácido acrílico 2,019,195 963,738 $ 1.10 
Acrilato de Etilo 537,155 210,631 $ 0.92 
Acrilato de butilo 1,139,117 453,811 $ 1.10 
Acrilato de 2-etilhexilo 209,308 171,198 $ 1.16 
Ésteres del ácido metacrílico 1,930,387 377,792 $ 1.33 
Metacrilato de metilo 1,626,550 1,398,833 - 
Metacrilato de butilo 87,424 35,473 - 
Dibutil maleato 6,421 - - 
a Precio promedio en dólares por kilogramo. 
b Datos para esas sustancias no se discriminaron en el reporte [105]. 
c Incluye ésteres y sales del ácido propiónico. 
d Incluye ésteres del ácido n-butírico e i-butírico. 
1.1.6.6  Otras Aplicaciones 
Los ésteres se pueden convertir en varios de sus derivados según lo presentado en la sección 
1.1.3. Esto los hace productos interesantes como intermediarios en la industria química, de 
alimentos y de química fina. En esta última es relevante el uso de formiato de etilo como 
intermediario en la formación de la vitamina B1. En este mismo sentido, el formiato de metilo es 
convertido en grandes cantidades a formamida y ácido fórmico para aplicaciones farmacéuticas. 
Según los datos de la Comisión de Comercio Internacional de los Estados Unidos en 2009 se 




produjeron cerca de 35000 toneladas de ácido fórmico [105]. En la industria farmacéutica es 
común el uso del ácido 2-acetoxibenzóico (aspirina) y la benzocaína, el ester etílico del ácido 4-
aminobenzóico, el cual es un anestésico tópico de uso común.  
 
Por otra parte, en la industria agroquímica se pueden encontrar algunos ésteres como 
herbicidas y pesticidas [9]. Por ejemplo, ciertos ésteres halogenados del ácido benzoico tienen 
propiedades fitotóxicas, lo cual los hace herbicidas de buen desempeño. Otros ésteres nitrados y 
clorados del ácido ftálico tienen buenas propiedades fungicidas. Algunos otros, con grupos nitrilo 
y nitrato, pueden emplearse como insecticidas gracias a su alta actividad biológica [6].  
 
En adición, los aceites, grasas y ceras naturales tienen algunas aplicaciones como lubricantes 
en motores de alta velocidad. Se han desarrollado ésteres sintéticos de alto punto de ebullición 
que experimentan pequeños cambios en la viscosidad con la temperatura para usos en 
turbomotores de aeronaves y otros vehículos. Ejemplo de ellos son el bis (2-etilhexil) sebacato y 
algunos poliésteres de glicerol de ácidos carboxílicos ramificados (C8-C13). Esos ésteres también 
tienen propiedades que los hacen prácticos como fluidos en sistemas hidráulicos. En 
comparación a los lubricantes derivados del petróleo, los ésteres tienen altos puntos de fusión, 
alta estabilidad térmica, baja volatilidad y alta lubricidad [106].  
 
En la Tabla 1.5 se presentan las aplicaciones de algunos ésteres de alta demanda a nivel 
mundial [6-7, 9, 14, 19]. 
 
Tabla 1.5 Aplicación de Esteres Seleccionados. 
 
Nombre Aplicaciones 
Formiato de Metilo Materia prima para la producción de formamida, dimetilformamida y ácido fórmico. 
Acetato de Metilo Solvente para nitrato de celulosa, acetato de celulosa y varias resinas y aceites. Usado en la 
manufactura de cuero sintético. Materia prima para la producción de anhídrido acético por 
carbonilación. 
Acetato de Etilo Solvente para varias resinas en películas protectoras. Usado en formulaciones de pinturas, 
tintas y adhesivos. Solvente en la industria farmacéutica y solvente de extracción en la 
industria alimenticia. a 
Acetato de Propilo Solvente de nitrato de celulosa, cauchos clorados, fenoles. Usado como solvente de tintas de 
impresión. b 
Acetato de i-Propilo Solvente para resinas sintéticas como la etil celulosa, acetato de celulosa, butirato de 
celulosa, copolímeros de vinilo, poliestireno, resinas de metilmetacrilato. Solvente de 
recuperación del ácido acético en soluciones acuosas. 
Acetato de Butilo Solvente para tintas, lacas y pinturas. Solvente de extracción de farmacéuticos. Ingrediente 
en perfumes y componente en sabores sintéticos como los de durazno, banano, mantequilla, 
pera, piña y granadina. Usado como solvente de escamas de silicona. 
Acetato de i-Butilo Reemplaza al acetato de butilo y a la metil isobutil cetona y pueden intercambiarse con esos 
solventes en muchas formulaciones. También se emplea en sabores sintéticos como los de 
manzana, durazno, banana, piña y cereza. 
Acetato de Amilo (i/n) Los acetatos de amilo (una mezcla de acetatos de n, sec, i-amilo) son usados como solventes 
de lacas, agentes de extracción de la penicilina, en la producción de películas fotográficas, 
limpiador de cuero, formulaciones de limpiado en seco y en agentes saborizantes. También 
se usan como solventes de celulosa, producción de textiles y tintas de impresión.  Usados en 
la fabricación de saborizantes y en perfumes. 
Acetato de 2-etilhexilo Solvente de alto punto de ebullición con solubilidad limitada con el agua, usado en 
formulaciones de lacas, emulsiones y tintas. Dispersante de vinilos y agente de coalescencia 
para pinturas a base de látex. 
Acetato de 2-butoxietilo Glicol éter de baja velocidad de evaporación empleado como agente de coalescencia del 
acetato de polivinilo. Usado como agente retardante en lacas, esmaltes y tintas de impresión. 
Acetato de Bencilo Contenido en el extracto de gardenia y jazmín. Usado como aroma en jabones. Perfume y 
saborizante en la industria alimenticia. 
i-Butirato de i-Butilo Solvente retardante en lacas para madera, impermeabilizante de metales y contenido en 
formulaciones de thinner. Usado en revestimiento de sólidos debido a su baja tensión 




superficial. Su aroma distintivo lo hace interesante para formulaciones de perfumes y 
esencias aromáticas. 
Butirato de Isoamilo Empleado como saborizante y aroma orgánico natural en múltiples alimentos y formulaciones 
de perfumes. Tiene sabor dulce con aroma a banana, piña, albaricoque, cereza y empleado 
en formulaciones de aroma a frutas tropicales. También usado como agente de actividad 
superficial y aditivo en cigarrillos mentolados y licores con aromas balsámicos.  
Estearato de Butilo Empleado como componente en aceites lubricantes, lubricante en la industria textil y como 
agente de recubrimiento resistente al agua. En la industria cosmética y farmacéutica, es 
usado en cremas aclaradoras, jarabes para la tos, labiales y productos para brillar. 
Benzoato de Bencilo Usado en perfumería como agente de fijación, solvente para almizcles, sabor para gomas de 
mascar. Empleado en la industria médica y cosmética como plastificante, repelente de 
insectos y fijador de tintes. 
Salicilato de Metilo Componente principal en el aceite de gaulteria. Está presente en pequeñas cantidades en 
otros aceites y frutas. Usado para aliviar los dolores musculares, reumatismo y neuralgia. 
Agente saborizante  empleado en dentífricos, cosméticos y en perfumes. 
Salicilato de Bencilo Usado en la industria jabonera y cosmética como fragancia. Efectivo en la absorción de luz 
UV, por tanto se usa en protectores solares. 
Cinamato de Metilo Fragancia en jabones, perfumes y lociones. 
Dimetil Ftalato Materia prima para poliésteres, usado como plastificante, repelente de insectos, solvente de 
tintas e ingrediente en productos para el cabello. 
Dimetil Tereftalato Materia prima para poliésteres como el PET, PBT (polibutil tereftalato) y poliésteres 
insaturados. 
a El acetato de etilo tiene menor toxicidad que la metil etil cetona, MEK [98]. 
b Comparado con el acetato de etilo y el acetato de i-propilo, el acetato de propilo tiene baja velocidad de evaporación 
y buen poder disolvente [4-5].  
1.1.7 Aspectos Ambientales y Toxicológicos 
 
La mayoría de los ésteres son producidos por esterificación a partir de un alcohol y un ácido 
carboxílico. En ese proceso, el agua es subproducto y por tanto es necesario el control ambiental 
sobre los efluentes de las plantas de esterificación. Sin embargo, la Agencia Americana de 
protección ambiental, EPA, ha clasificado a la mayoría de los ésteres como componentes de baja 
toxicidad [99]. Debido a que la mayoría son fácilmente hidrolizables en contacto con la humedad 
del ambiente, se deben considerar fundamentalmente las propiedades toxicológicas del ácido y 
del alcohol de los cuales proviene el éster. Por una parte, los ésteres volátiles de bajo peso 
molecular se utilizan principalmente como solventes de pinturas y plásticos. Las aplicaciones a 
gran escala de estos productos requieren buena ventilación, preferiblemente con la presencia 
de extractores y/o quemadores dependiendo de la cantidad empleada.   
 
Adicionalmente, los ésteres contenidos en agua residuales, esencialmente aquellos de cadena 
corta o solubles en agua, presentan gran biodegradabilidad, tal y como se evidencia en la Tabla 
1.6. Adicionalmente, Merck KGaA presentó un informe de toxicidad en peces y microorganismos 
de algunos ésteres comúnmente encontrados en medios acuíferos, el cual se resume en la 
Tabla 1.7 [107].  
 
Tabla 1.6 Indicadores de biodegradación de algunos ésteres [9]. 
Sustancia % Degradación a DBO5 b 
Acetato de metilo >95 500 
Acetato de etilo >90 770 
Acetato de vinilo >90 870 
Acetato de butilo >95 1000 
Acetoacetato de metilo 100 940 
Acetoacetato de etilo >90 780 
Glicolato de n-butilo 93 570 
Crotonato de metilo >95 1050 
Succinato de dimetilo >95 1100 
Maleato de dimetilo 100 20 




Sustancia % Degradación a DBO5 b 
Maleato de dietilo >90 200 
Maleato de dibutilo 99 630 
3-aminobenzoato de metilo 95 10 
a Mediciones de acuerdo a la norma DIN 38 412, sección 25. 
b Demanda biológica de oxígeno (mg de O2 por litro de agua – 5 días de medición) 
 
Según algunos indicadores cuantitativos se ha encontrado que la dosis letal de exposición para 
el 50% de los animales expuestos (LD50) se encuentra entre 0.4 y 16 g/kg para ésteres de bajo 
peso molecular, basado en estudios con mamíferos pequeños. Lo anterior indica que el límite de 
exposición para estos ésteres se encuentra entre 5 y 400 ppm. Respecto al contacto con la piel, 
tal y como se ha indicado, los ésteres tienen alta solubilidad en grasas y aceites, por tanto la 
exposición prolongada y repetida puede ocasionar resequedad e irritaciones cutáneas.  
 
 
Tabla 1.7 Toxicidad de algunos ésteres en medio acuoso. 
Sustancia Peces (LC0 mg/L) a Bacterias (LC0 mg/L) b 
Acetato de metilo - 1500 
Acetato de etilo 135-310 2000 
Acetato de vinilo 9 400 
Acetato de n-butilo 44-70 1200 
Metil acetoacetato 250 500 
Glicolato de n-butilo 50 100 
Crotonato de metilo - 1250 
Acrilato de butilo 9 80 
Maleato de dimetilo 25 100 
Maleato de dietilo 25 800 
Maleato de dibutilo 12 40 
3-aminobenzoato de metilo 100 1000 
a Según norma DIN 38 412, sección 15. 
b Medición de CO2 en una fermentación bacteriana. EC0 es la concentración a la cual el CO2 no es reducido. 
 
Por otra parte, los ésteres altamente volátiles pueden actuar como agentes asfixiantes o 
narcóticos. Por lo general, los acetatos presentan pocos efectos fisiológicos a menos que existan 
altas dosis de exposición, caso en el cual pueden ocurrir efectos nocivos como la pérdida del 
conocimiento. En caso de ingestión, los ésteres alifáticos tienen mayor toxicidad en comparación 
con aquellos aromáticos, siendo por ejemplo, la toxicidad del acetato de bencilo 1.6 g/kg (LD50-
rata) y la del acetato de propilo 8.3 g/kg. El acetato de vinilo tiene aproximadamente el mismo 
nivel de toxicidad de los acetatos de bajo peso molecular y tiende a disminuir cuando se 
polimeriza. Los propionatos y butiratos tienden a reducir su toxicidad con el aumento del tamaño 
de la cadena de alcohol [20].  
 
Otros ésteres como los acrilatos o metacrilatos son considerablemente más peligrosos que sus 
homólogos saturados, teniendo propiedades lacrimógenas e irritantes y su toxicidad se reduce 
con el aumento del peso molecular. Adicionalmente, los adipatos, oxalatos, malonatos y 
succinatos tienden a tener la menor toxicidad entre los ésteres, aunque los oxalatos de metilo y 
etilo tienen una toxicidad alta pues al hidrolizarse liberan ácido oxálico el cual puede provocar 
espasmos y convulsiones por ingestión. Por su parte, los benzoatos y ftalatos, tienden a tener 
muy baja toxicidad puesto se adsorben poco en la piel y son poco irritantes. Debido a que su 
disposición final se hace en medios acuíferos, se han reportado estudios respecto al impacto en 
la vida marina, aunque se ha concluido  que su toxicidad es baja cuando el peso molecular del 
éster es alto. El lector puede ampliar la información sobre la toxicidad de los ésteres en los 
trabajos de Gijutsu y Kenkyusho [108] y Verschueren [109].   
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1.2 Producción y Usos del Butirato de Isoamilo 
1.2.1 Esterificación 
 
La producción de butirato de isoamilo y de los ésteres en general se lleva a cabo por 
esterificación del alcohol y el ácido carboxílico con la eliminación de agua continuamente para 
aumentar la conversión de la reacción.  
 
La reacción de esterificación es inversa a la de hidrólisis por tratarse de un proceso de equilibrio 
químico. En este sentido el trabajo de Calvar y colaboradores, presentan la concentración de 
equilibrio para las reacciones de ácido acético con alcoholes de cadena corta, C1-C4 [110]. La 
concentración del éster en equilibrio puede aumentarse si se emplea exceso de alcohol. Sin 
embargo, se alcanza una mayor conversión si existe remoción continua de éster o agua. 
Usualmente, el agua se retira por destilación como un azeótropo con el alcohol.  
 
También es posible remover el agua por un método químico o de adsorción, en casos donde la 
calidad del producto pueda verse comprometida por la acción térmica de la destilación. A nivel 
industrial se ha reportado el uso de bauxita como agente adsorbente y sulfato de cobre, cloruro 
de calcio o ciertos tamices moleculares como ligantes químicos adicionados directamente a la 
mezcla reactiva [6, 22, 111].  
 
La esterificación se lleva a cabo a altas temperaturas y en presencia de catalizadores ácidos. La 
velocidad de formación del éster depende, entre otras, de la polaridad y del peso molecular del 
alcohol y el ácido carboxílico involucrados. Los alcoholes primarios reaccionan más rápido que 
los alcoholes secundarios y estos a su vez, a mayor velocidad que los alcoholes terciarios. 
También, la velocidad de reacción generalmente se reduce con el incremento del peso 
molecular. Adicionalmente, los ácidos lineales reaccionan a mayor velocidad que los ramificados 
y también se ha observado una velocidad menor de reacción si la ramificación se encuentra en 
la posición α. La velocidad relativa de esterificación es similar a las de hidrólisis (Tabla 1.3), sin 
embargo, la esterificación con ácidos aromáticos, como el ácido benzoico, es baja según esta 
consideración [72-73, 111].  
  
Algunos experimentos en donde se emplean alcoholes primarios y secundarios marcados con 
isótopos 18O han mostrado que el oxígeno en el agua formada durante la reacción en medio 
ácido proviene del ácido carboxílico y no del alcohol [24, 112].  El mecanismo de reacción con 
alcoholes secundarios y terciarios se revisa en el trabajo de Bader y Kontowicz [113]. 
1.2.2 Catalizadores de esterificación 
 
1.2.2.1 Ácidos minerales 
Solamente los ácidos carboxílicos fuertes pueden reaccionar rápido sin la presencia de un 
catalizador. Generalmente, se debe adicionar a la reacción un ácido inorgánico fuerte. Los 
catalizadores de este tipo más empleados incluyen el ácido sulfúrico, ácido clorhídrico, ácidos 
aril sulfónicos como el ácido p-toluensulfónico y el ácido clorosulfúrico [9]. También se han 
reportado estudios con ácido fosfórico, ácidos polifosfóricos y ácidos mezclados [114-116].  
 
La desventaja de emplear ácidos minerales como catalizadores es el avance de reacciones de 
deshidratación, isomerización o polimerización al mismo tiempo que la reacción de interés; 
también se ha encontrado que la catálisis con ácidos fuertes hace que el color del producto se 
vea comprometido. Ácidos orgánicos sulfonados, tales como el ácido p-toluensulfónico (PTSA) o 




el ácido metanosulfónico (MSA), son ampliamente usados a una escala mayor gracias a su bajo 
carácter corrosivo [9, 117].  
 
1.2.2.2 Resinas de intercambio iónico  
Los grupos ácidos pueden enlazarse químicamente a un material polimérico. Las resinas de 
intercambio catiónico como el poliestireno sulfonado permiten llevar esterificaciones en 
condiciones suaves como es el caso de las resinas Amberlyst (Dow Chemical Co.), Lewatit (Bayer 
AG), entre otras. Otras resinas modificadas, como las de estireno-divinil benceno o etil vinil 
benceno son empleadas debido a su alta porosidad y área superficial [6]. Aunque su costo 
tiende a ser elevado, tienen mejores propiedades de regeneración por tanto es posible 
emplearla en varios lotes de producción [9].  
 
Los ésteres resultantes por este medio son generalmente de alta pureza puesto que se inhiben 
reacciones laterales. Luego de la remoción del agua proveniente de la reacción, se puede 
eliminar el catalizador por filtración y finalmente el éster puede ser purificado por destilación. 
Adicionalmente, el carácter ácido de las zeolitas naturales permite que sean también empleadas 
como catalizadores de esterificación. Algunas modificaciones como las zeolitas H-Y, H-Beta y 
ZSM-5 han sido evaluadas en la preparación de ésteres [70, 118].  
 
1.2.2.3 Ácidos de Lewis 
Se ha reportado que ciertos ácidos de Lewis como el trifluoruro de boro pueden incrementar la 
reactividad del grupo carboxilo de los alcoholes [39, 119]. El ácido de Lewis reacciona con el 
alcohol para liberar un protón, el cual actúa como catalizador ácido. Debido a la dificultad con el 
manejo de ciertos ácidos de Lewis, se prefiere el uso de dietil eteratos del ácido asociado. Por 
este método se requieren condiciones moderadas de temperatura para llevar a cabo la reacción 
en comparación con otros catalizadores ácidos. Sin embargo, el alto costo de los catalizadores 
hace que este método solo se emplee en la producción de ésteres de alto precio.  
 
Para solucionar este inconveniente se han empleado sales metálicas como ácidos de Lewis, lo 
cual lleva a la producción de un complejo entre en el alcohol y el metal de la sal, en donde se 
libera un protón que cataliza la reacción. Ciertas sales de estaño, aluminio, titanio y zinc se han 
empleado en la producción de tereftalatos. Con el uso de estos catalizadores, la producción de 
dimetil tereftalato puede llevar a conversiones hasta del 95%, sin embargo requiere condiciones 
de 12.5-14.0 MPa y 270-275°C [6, 9].  
 
1.2.2.4 Catalizadores enzimáticos 
Las reacciones de esterificación catalizadas por enzimas han recibido gran atención en la última 
década [37, 42, 120-125]. En este tipo de procesos las lipasas se destacan por su versatilidad y 
por llevar a cabo reacciones a altas conversiones con bajo consumo energético. Junto a las 
estearasas y amilasas, las lipasas han encontrado un lugar en los procesos de esterificación, 
especialmente en estudios de inmovilización para llevar a cabo la reacción. Entre las ventajas de 
este tipo de catalizadores se encuentran procesos a baja temperatura, es decir, temperaturas 
no mayores a 50°C y presión atmosférica. Se pueden emplear enzimas en disolución orgánica, 
libres o soportadas en sólidos. Esto último es de gran relevancia industrial puesto que una 
enzima inmovilizada permite incrementar la estabilidad, la reutilización, la operación continúa y 
por tanto mejorar los índices económicos de un proyecto. Sin embargo, el costo de la enzima 
inmovilizada puede exceder considerablemente el ahorro de esos costos energéticos. Al tratarse 
de una reacción de equilibrio, las condiciones y tipos de enzimas mencionadas en la sección 
1.1.3.1 son perfectamente válidas para procesos de esterificación.   
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1.2.2.5 Otros catalizadores 
Se ha estudiado como posible catalizador de esterificación, el sulfato ácido de grafito, el cual se 
obtiene por electrólisis de ácido sulfúrico al 98% en un ánodo de grafito. También en la 
producción de carboxilatos de fenilo se han empleado silanos y derivados de ácido sulfúrico [6].  
 
1.2.2.6 Consideraciones en la elección del catalizador 
En la elección del catalizador deben tenerse en cuenta aspectos tales como: 
 
 Velocidad de reacción: variable que influye en el tamaño de los equipos de reacción y por 
tanto en costo de capital del proceso. 
 El color o la pureza del producto final: depende del uso final y los requerimientos del 
consumidor y por tanto del costo final del producto.  
 Separación del catalizador de la mezcla final: esta operación añade costos de operación 
y de capital.  
 Disponibilidad: depende de la localización de la planta y el volumen de producción 
esperado. 
 Costo: variable influyente en la evaluación económica del proyecto, pues así se trate de 
un catalizador de excelente desempeño en la reacción, puede hacer inviable  
económicamente el proceso productivo. 
 Corrosión: directamente relacionado con los costos de mano de obra y de capital, pues 
el manejo y manutención de sustancias corrosivas requiere un manejo específico y 
generalmente costoso. 
 Impacto ambiental: el tiempo de vida útil, la toxicidad y otras propiedades del catalizador 
pueden hacer el costo de la disposición final sea elevado y por tanto no sea viable en el 
proceso productivo.  
1.2.3 Vías Alternativas de Producción 
 
En la literatura se encuentran diversas vías de formación de los ésteres, sin embargo solo se 
revisan aquellas que tienen alguna factibilidad técnica en la producción de butirato de isoamilo. 
La revisión Kirk y Othmer presenta una compilación apropiada de otras vías de formación que no 
se excluyeron del presente estudio [6, 9].  
1.2.3.1 Alquilación de carboxilatos metálicos 
 
En presencia de un agente de alquilación se ha reportado que los carboxilatos metálicos pueden 
formar ésteres de ácidos carboxílicos. El proceso a nivel de laboratorio consiste en la producción 
de la sal a partir del ácido carboxílico e inmediatamente realizar la alquilación para producir un 
éster. En el caso del ácido butírico para la producción de butirato de isoamilo el proceso se 
describe a través de las reacciones, 
 
































Para la formación de la sal se pueden usar hidróxidos metálicos, sales metálicas alcalinas, así 
como sales de cobre o plata. Los agentes de alquilación que han presentados mejores 
resultados son los dialquil sulfatos y haluros alifáticos. A pesar de que este método se usa casi 
exclusivamente a nivel de laboratorio, ha sido importante para la identificación de las zonas 
electrofílicas – nucleofílicas para la formación del ester [9]. 
1.2.3.2 Acilación de haluros de acilo 
 
Se han reportado altos rendimientos en la producción de ésteres a través de la acilación de 














Butirato de isoamiloCloruro de butanoilo Alcohol isoamílico
 
Generalmente, el cloruro de acilo (para el caso particular, cloruro de butanoilo) se prepara 
inmediatamente antes de la reacción de interés. La eliminación del ácido producido se realiza 
por neutralización. Al igual que el método descrito en la sección 1.2.3.1, ese método se limita a 
preparaciones de química analítica, aunque tiene algunas aplicaciones comerciales en la 
producción de policarbonatos a partir de dioles o la esterificación de esteroides en la industria 
farmacéutica.  
 
1.2.3.3 Acilación con anhídridos 
 
Se ha reportado que los anhídridos de ácidos carboxílicos son buenos agentes de acilación para 
ciertos alcoholes [7, 22]. Sin embargo, con excepción de los anhídridos halogenados, los 
anhídridos son menos reactivos que los haluros de acilo. El hecho de no producir agua en el 
proceso es la principal ventaja de este método, sin embargo, solo un equivalente de radical acilo 
está disponible por cada molécula de anhídrido.  Debido a lo anterior, este método se reserva 
para la producción de ésteres con alcohol de alto costo y con un anhídrido de bajo costo, como 
el anhídrido acético. En seguida se ilustra la reacción de producción de acetato de isoamilo por 

















Anhídrido acético Alcohol isoamílico Acetato de isoamilo Ácido acético
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La velocidad de acilación se puede incrementar por adición de ácidos inorgánicos, como ácido 
sulfúrico, ácido p-toluensulfónico o ácidos de Lewis. El mayor proceso a escala industrial que 
emplea este método es la producción de acetato de celulosa a partir de celulosa y anhídrido 
acético. Por otra parte, la acilación catalizada por bases se utiliza en la producción de ésteres 
que se ven atacados por ácidos y tienen impedimentos estéricos.  
 
1.2.3.4 Transesterificación 
Como se mencionó en la sección 1.1.4, la transesterificación puede llevarse a cabo a 
condiciones moderadas de temperatura y presión, lo cual permite que muchos grupos 
funcionales se conserven a lo largo de la reacción.  
 
Por lo general se prefieren catalizadores de carácter ácido como aquellos usados para la 
reacción de esterificación. Algunos otros se emplean con el fin de proteger ciertos grupos 
funcionales, como es el caso de los cianuros para proteger insaturaciones o reacciones de 
isomerización. Otros componentes como sales anfotéricas, alcóxidos y titanatos orgánicos han 
sido estudiados y algunos se emplean a nivel comercial [7, 50].  
 
1.2.3.5 Carbonilación 
Para la producción de butirato de isoamilo es posible llevar a cabo una carbonilación de una 
olefina en solución de alcohol isoamílico. Esta reacción, denominada síntesis de Reppe se utiliza 
en la producción industrial de algunos propionatos [9]. La generación del producto de interés se 
presenta a través de la reacción, 
Ecuación (1.13) 
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El éster lineal puede obtenerse en una proporción de alrededor del 85%. El éster ramificado 
puede encontrarse en algunos casos, lo cual acarrea un problema de purificación adicional, en 
este caso, la producción indeseada de isobutirato de isoamilo. La reacción se lleva a cabo a una 
temperatura de hasta 100°C y una presión de CO entre 20 y 25 MPa. En general se emplean 
catalizadores de hierro, níquel y cobalto. La carbonilación de precursores halogenados es 
posible en presencia de catalizadores de manganeso y requiere una presión de operación 
menor. Adicionalmente, la reacción de carbonilación del alcohol puede controlarse al mantener 
la presión de CO en niveles adecuados, de lo contrario se pueden encontrar cantidades 
significativas de formiato de isoamilo en el producto.  
  
1.2.3.6  Alcohólisis de nitrilos 
A través de este proceso es posible obtener el producto de interés a través de la reacción del 
butironitrilo con alcohol isoamílico y agua [9], 
Ecuación (1.14) 












El amoniaco formado durante la reacción se remueve continuamente preferiblemente con la 
adición de un ácido fuerte, el cual también actúa como catalizador de la reacción. Este proceso 
se utiliza a nivel industrial para la producción de ésteres a partir de acrilonitrilo y metacrilonitrilo. 




Por ejemplo, la alcohólisis del acrilonitrilo se lleva a cabo a 80°C en presencia de ácido sulfúrico 
diluido. La selectividad de esta reacción es superior al 90% de acrilato de metilo.  
1.2.4 Procesos Industriales de Producción 
 
La esterificación se lleva a cabo generalmente en tanques agitados con remoción continua de 
agua por destilación simple. Posteriormente esta corriente se condensa y se alimenta a un 
decantador donde la fase alcohólica se retorna al reactor. Posteriormente, la mezcla en 
equilibrio se neutraliza con un álcali acuoso o disuelto en alcohol y finalmente se separa el 
exceso de alcohol por destilación, como se indica en la Figura 1.1. La selección del método para 
alcanzar alta conversión de reacción depende de los puntos de ebullición del alcohol, el ácido y 
el éster [6, 9]. 
 
Según Miller y colaboradores [73], existen tres esquemas de producción dependiendo las 
sustancias involucradas: 
 
 Cuando el punto de ebullición del éster es menor que el del agua (Figura 1.2), el éster puede 
ser destilado y recuperado junto con el alcohol. Este método se emplea en la producción de 
acetato de metilo, el cual forma un azeótropo con metanol. 
 Si el punto de ebullición del éster es cercano al del agua (Figura 1.3), la mezcla se puede 
destilar, recuperando una mezcla azeotrópica. Durante la condensación, la mezcla se separa 
en una fase acuosa y otra orgánica. Para realizar la destilación del éster, se puede alimentar 
agua o vapor directamente a la mezcla reactiva. Un ejemplo de este método se tiene en la 
producción de acetato de sec-butilo. Frecuentemente el alcohol, el ester y el agua forman 
azeótropos ternarios, por ejemplo en la esterificación de ácido acético con etanol. 
 
 
Figura 1.1 Esquema convencional de esterificación.  
 
 El punto de ebullición del éster es mayor que el del agua (Figura 1.4). En este caso el agua 
se retira por destilación, generalmente en un azeótropo con el alcohol. Excepto para el 
metanol, todos los alcoholes de volatilidad media forman azeótropos con agua. Si la mezcla 
alcohol – agua se separa en dos fases durante la condensación, el alcohol puede retornarse 
a la mezcla reactiva, como se hace industrialmente en la producción de acetato de isoamilo 
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o del n-dibutil pftalato. Si el agua y el alcohol no se separan en dos fases, se debe introducir 
continuamente alcohol fresco a la mezcla reactiva.  
 
 
Figura 1.2 Esquema de esterificación: éster con la mayor volatilidad. 
 
 
Figura 1.3 Esquema de esterificación: Volatilidad del éster cercana a la del agua. 
 





Figura 1.4 Esquema de esterificación: éster con la menor volatilidad. 
 
La remoción de agua en mezclas azeotrópicas generalmente se realiza con la adición de agentes 
de dilución que forman azeótropos de bajos puntos de ebullición y con alta concentración de 
agua. La Tabla 1.8 presenta algunos agentes usados en esterificación [20]. Después de la 
condensación, el azeótropo se separa en una fase acuosa y una orgánica y el agente de dilución 
se recupera y retorna a la mezcla reactiva.  
 
Tabla 1.8 Azeótropos formados con agentes de separación usados en esterificación. 
 
Agente Tb, °C Agente Tb, °C Azeótropo Contenido de agua, % masa 
Benceno 80.2 69.2 8.8 
Tolueno 110.7 84.1 13.5 
Xileno 139.0 92.0 35.8 
Ciclohexano 80.7 68.9 9.0 
Tetraclorometano 76.7 66.0 4.1 
  
Con etanol, n-propanol, 2-propanol, alcohol alílico, alcohol tert-butílico, un cosolvente como 
tolueno se puede adicionar al condensado para llevar a cabo la separación de la fase orgánica. 
Para ésteres de alto punto de ebullición, por ejemplo ésteres de alcoholes polihídricos, la 
reacción con agua puede controlarse con la adición de vapor o gases inertes. La destilación por 
arrastre con vapor puede usarse para remover el exceso de alcohol después de finalizar la 
esterificación.  
 
A nivel industrial la esterificación se suele llevar a cabo en procesos discontinuos aunque para 
altas demandas se prefieren procesos continuos. Especialmente para ésteres grasos, se han 
diseñado esquemas continuos donde el ácido graso fundido se bombea desde la parte superior 
de un reactor tubular y en contracorriente se da el contacto con el alcohol [32, 47, 114].  
 
En los procesos continuos para la producción de ésteres volátiles, la mezcla de ácido, alcohol y 
catalizador se puede introducir en la parte superior de una columna de destilación y un exceso 
de alcohol se introduce en el fondo de la columna. Este primer esquema de destilación reactiva 
produce una mezcla azeotrópica de agua y alcohol en la cima de la columna y el éster en los 
fondos, como se observa en la Figura 1.5. 
 




Figura 1.5 Esquema básico de destilación reactiva con catalizador homogéneo.  
 
 
Figura 1.6 Esquema de producción de ptalatos por destilación reactiva y un solvente de extracción. 
 
En la producción de ésteres no volátiles como los ftalatos, el proceso continuo se lleva a cabo al 
alimentar la mezcla de ácido o anhídrido y alcohol junto con ácido sulfúrico en la cima de la 
columna. Adicionalmente, un agente como tolueno se alimenta al fondo de la columna, para que 
de esta forma se retire el azeótropo entre el agente de separación y el agua por la cima de la 
columna y se recupere el éster de alta pureza por el fondo [22].  
 




También se han estudiado reacciones de esterificación en fase vapor en forma continua, donde 
la mezcla se hace pasar por un reactor tubular, el cual se encuentra empacado de catalizador 
[126]. En procesos continuos, tanto en fase líquida como vapor es común el uso de resinas de 
intercambio iónico, donde no es necesaria la separación ni neutralización del catalizador pero el 
costo del producto está fuertemente asociado al costo del catalizador y su tiempo de vida útil.  
1.2.5 Mecanismo de Reacción 
 
Como se especificó en las secciones previas, existen múltiples vías que permiten obtener 
ésteres; sin embargo, en el presente documento se prefiere abordar el mecanismo de reacción 
de la esterificación. El mecanismo mediante el cual se lleva a cabo la reacción entre el acido y 
un alcohol en medio ácido es [127]: 
 



















































c) El protón cambia de sitio hacia uno de los grupos –OH que son más electronegativos que 























































































































1.2.6 Usos del Butirato de Isoamilo 
 
Como se citó en la sección 1.1.6.5, los ésteres de bajo peso molecular son los responsables del 
aroma de la mayoría de las frutas y se derivan principalmente de un ácido graso de cadena 
corta, como es el caso de acetatos, propionatos, butiratos e isobutiratos; el butirato de etilo por 
ejemplo, es el responsable del aroma de las fresas [66, 68]. 
  
Los ésteres del alcohol isoamílico tales como el butirato de isoamílo son compuestos de gran 
importancia comercial y de alta demanda en las industrias de alimentos, bebidas, cosméticos, 
farmacéutica, entre otras. El butirato de isoamílo es un compuesto con una demanda anual de 
alrededor de 1800 toneladas que posee un olor frutal característico a pera, piña, banana, así 
como un sabor frutal característico [67, 69, 105, 128]. Es un líquido translucido, soluble en 
etanol, éter y aceite mineral e insoluble en propilenglicol y agua. 
 
El butirato de isoamilo se prepara típicamente por esterificación de alcohol isoamílico comercial 
con acido n-butírico en medio ácido o por fermentación de acido butírico y alcohol Isoamílico. La 
literatura es amplia con respecto a la esterificación, sin embargo existen trabajos que reportan 
reacciones de condensación entre alcoholes y aldehídos para su síntesis, como aquellos 
tratados en la sección 1.2.3 [7, 19, 67-69, 111]. En este sentido, se han reportado estudios en 
los cuales la esterificación se da a partir de alcohol isoamílico y n-butiraldehído en medio ácido, 
empleando un catalizador heterogéneo [126].  
 
Algunos investigadores han estudiado la síntesis de ésteres isoamílicos usando lipasas en 
solvente orgánico. Tal es el caso del butirato de isoamílo que se sintetizó por esterificación de 
alcohol isoamílico con ácido n-butírico empleando como catalizador Rhizomucor Miehei, una 
lipasa inmovilizada sobre una resina de intercambio iónico débil [37, 121, 123]. La producción 
de esta sustancia también ha sido estudiada por Macedo et al, quienes realizaron la producción 
por catálisis enzimática empleando las lipasas Geotrichum Sp. y Rhizopus Sp., partiendo de 
ácido n-butírico y alcohol isoamílico como reactantes en un sistema sin solventes [121]. 
 
En términos comerciales, el butirato de isoamilo se emplea como saborizante y aroma en 
alimentos y fragancias en productos de cuidado personal. El producto puede ser catalogado 
según origen como natural o sintético. Las aplicaciones más relevantes del producto requieren 
un grado 100% natural, puesto que las regulaciones indican que para su uso alimenticio y 
farmacéutico no debe contener derivados del petróleo u otro componente nocivo para la salud 
humana [129-130]. Dicho origen se refiere generalmente a la producción por esterificación a 
partir de alcohol isoamílico natural y ácido n-butírico provenientes de fermentación con ciertos 
microorganismos.  
 
Según la literatura especializada en el tema, este éster tiene un sabor dulce con aroma a 
banana, piña, albaricoque y cereza [67-69, 130]. La detección del este aroma puede ser 




ambigua pero se debe considerar la subjetividad de los paneles que determinan las 
características no cuantitativas del producto.  
 
Dichas propiedades frutales hacen al butirato de isoamilo un buen candidato para la aplicación 
en productos de consumo personal a los cuales se les quiera otorgar un carácter de sabor y 
aroma a frutas tropicales. Además de su uso como aditivo en productos alimenticios, el butirato 
de isoamilo se emplea como aditivo en jabones, cremas, geles de afeitar y perfumes de uso 
diario. En la misma forma que en la industria alimenticia, en los productos de cuidado personal, 
la adición de pequeñas cantidades de butirato de isoamilo puede otorgar al producto un aroma 
frutal agradable. Ciertas formulaciones de perfumes pueden tener hasta 1500 ppm de butirato 
de isoamilo para ofrecer un olor agradable al producto y dada su baja volatilidad, permite tener 
un aroma perdurable. A pesar de lo anterior, la Asociación de Productores de Sabores y 
Extractos (FEMA, por sus siglas en inglés) advierte sobre la necesidad de adicionar agentes que 
eviten la hidrólisis del producto puesto que la producción de ácido n-butírico puede ir en 
contravía de las necesidades del consumidor, debido al desagradable aroma de este ácido 
[131]. Adicionalmente, el butirato de isoamilo se emplea como agente de actividad superficial 
en tintas y películas de empaque debido a su baja tensión superficial. Además, se han reportado 
patentes respecto a la adición de este producto en cigarrillos mentolados para dar al producto 
una sensación frutal al momento del consumo [132].   
 
Debido al gran uso del butirato de isoamilo como fragancia y saborizantes en la industria 
alimenticia, a lo largo del presente documento se hará énfasis en el mejoramiento de las 
características del éster enfocado a tal demanda. La literatura especializada en aditivos para la 
industria alimenticia describe al butirato de isoamilo como un líquido con un fuerte aroma frutal 
que se encuentra naturalmente en bananas, peras y piñas. Ese documento adicionalmente 
indica que esta sustancia se puede emplear en sabores frutales [67-68].  
 
Según lo anterior, es necesario presentar los requerimientos comerciales que debería tener el 
butirato de isoamilo para tal grado de aplicación. Por una parte, el código de regulaciones 
federales de los Estados Unidos indica en el documento CFR 101.22 que un sabor artificial es 
una sustancia que imparte sabor y la cual no es derivada de especias, frutas o jugos de frutas, 
vegetales, cualquier material vegetal, animal o producto de fermentación [133].  
 
Para fragancias, en las regulaciones no existen diferencias entre el origen de las sustancias. 
Para dicha aplicación el producto debe cumplir con las normas IFRA (International Fragrances 
Association) respecto a la toxicidad, irritación en la piel, sensibilización de la piel, fototoxicidad y 
fotosensibilización. Dichas regulaciones se presentan en extenso la página web de IFRA y en el 
documento de Bickers y colaboradores [134]. De acuerdo a esta organización, los componentes 
de interés comercial empleados en sabores y fragancias pueden organizarse de acuerdo a sus 
grupos funcionales, puesto que es difícil correlacionar alguna propiedad con las propiedades 
organolépticas de la sustancia. Según esa clasificación, el butirato de isoamilo es una de las 
estructuras químicas más simples, que junto con los acetatos y propionatos, tienen una 
considerable aplicación industrial y su producción merece ser evaluada a profundidad.   
 
1.3 Propiedades Químicas y Físicas 
 
Como se mencionó en secciones anteriores, el butirato de isoamilo tiene aplicaciones en 
industrias de alto impacto debido a sus propiedades físicas y químicas. En primer lugar, su 
aroma lo hace atractivo para la industria alimenticia y adicionalmente, su baja tensión 
superficial permite usarlo como agente de acción superficial en formulaciones de jabones, 
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tintas, entre otros. Una característica adicional que enriquece sus beneficios en esas áreas es 
su baja volatilidad, lo cual hace que su aroma perdure en el tiempo, lo cual es deseado en 
muchos productos, principalmente de uso doméstico o personal.  
 
 
Figura 1.7 Principales aplicaciones del butirato de isoamilo. 
 
Por otra parte es importante destacar que dependiendo del tipo aplicación final del producto, se 
le otorga una especial atención a los procesos de purificación encaminados a resaltar ciertas 
propiedades del producto. Ejemplo de ello es la eliminación de impurezas con aromas 
desagradables, como el ácido butírico o la eliminación de la humedad para evitar el incremento 
de la tensión superficial del producto.  
 
Para las aplicaciones en química fina es fundamental el ajuste del color del producto y la adición 
de agentes que protejan al producto de la hidrólisis. Esto último puede hacerse al agregar partes 
por millón de sustancias tales como ésteres aromáticos o aromáticos oxigenados, por supuesto 
en cantidades indicadas por la legislación en la industria alimenticia o de aromas y fragancias.  
 
Como se observó en detalle en la sección 1.1.3, el butirato de isoamilo es susceptible a gran 
cantidad de transformaciones químicas, como la hidrólisis, por tanto su almacenamiento debe 
hacerse en condiciones de mínima humedad y temperatura controlada. En la Figura 1.8, se 
presenta la estructura molecular del éster, en la cual se evidencia que por tratarse de una 
sustancia de un peso molecular superior a 150 g/mol, tiende a ser más estable que otros 
ésteres, como el acetato de metilo, el cual tiende a ser mas soluble en agua y susceptible a la 







Figura 1.8 Estructura molecular del butirato de isoamilo (CAS No. 106-27-4). 
 
La revisión de propiedades en la literatura indica que según el uso final del producto se 
encuentran algunas características particulares, por ejemplo, la pureza del éster en grado 
técnico no supera el 97% en masa, mientras que las aplicaciones en la industria de alimentos 
requieren una pureza mayor al 99% en masa.  
 
Aplicaciones del Butirato de Isoamilo
Fragancia en 
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personal
Aditivo en la industria 
del tabaco
Agente de acción superficial 
para tintas y recubrimientos
Sabor y fragancia en la 
industria alimenticia




Tabla 1.9 Propiedades físicas reportadas del butirato de isoamilo [107]. 
Nombre del Producto Butirato de Isoamilo 
Sinónimos 
Butanoato de 3-Metilbutilo, Butirato de isopentilo, Isoamil ester del ácido butírico, 3-
Metilbutil ester del ácido butanóico. 
Nombre IUPAC Butirato de 3-Metilbutilo 
No. CAS 106-27-4 
No. FEMA (USA) 2060 
No. FLAVIS (Europa) 09.055 
Fórmula Molecular C9H18O2 
Peso Molecular 158.24 
Propiedad 
Proveedor 
Merck KGaA a Sigma Aldrich b Symrise AG c Ciyun Co. d 
Literatura e Grado Analítico Analítico Perfumería Alimenticio 
Pureza >99 % >98% >98% >99% 
Apariencia Líquido incoloro Líquido incoloro Líquido incoloro Líq. amarillo claro Líquido incoloro 
Densidad (g/cm3  a 20°C) 0.88 0.861-0.866 0.862 0.861-0.864 0.8651 / 0.866 
Punto de Ebullición f  178 184-185 179 179 178.5 / 178.6 
Presión de vapor g 0.11 NR 0.10 NR NR 
Punto de inflamación 61°C 58°C h 58°C 57°C NR 
Índice de refracción (a 20°C) NR 1.409-1.414 1.409-1.411 1.409-1.413 1.4110 
Solubilidad en agua 0.5 g/L i < 1.0 g/L Insoluble Insoluble Insoluble 
Punto de fusión -73°C NR -73°C -73°C NR 
Acidez (mg KOH g-1) NR < 1.0 NR <1.0 NR 
NR: No se reporta, a Ref. [68], b Ref.[135], c Ref. [136], d Ref. [137], e Ref. [138], f °C a 101.3 kPa, g kPa a 20°C, h 
copa cerrada, i a 60°C 
 
En forma similar, se han reportado en la literatura algunas propiedades físicas tales como la 
presión de vapor, densidad, viscosidad, entre otras. En este sentido, Stull reportó los parámetros 
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Se aclara que la correlación proviene de datos tomados entre 294.4 – 451.8 K. Adicionalmente, 
Perry y otros autores presentan algunos datos de presión de vapor de este componente a 
presiones inferiores a 101.3 kPa. En la Figura 1.9 se presentan los datos de presión de vapor 
del butirato de isoamilo reportados en la literatura consultada [11, 13, 139]. Por otra parte, 
Djojoputro e Ismadji reportaron correlaciones y datos experimentales de densidad y viscosidad 
dinámica para varios ésteres usados en la industria de sabores y fragancias [12]. Estos datos 
son fundamentales para el correcto manejo de los fluidos y la posterior simulación de la 
producción del butirato de isoamilo. Así, esos autores presentan las siguientes correlaciones 
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En donde T, es la temperatura en Kelvin. En dichas correlaciones se reportan desviaciones 
máximas de 0.003 g cm-3 en la densidad y 0.001 mPa·s en la viscosidad. Se observa que la 
densidad de 0.8661 g cm-3 a 293K, es inferior a la del agua a la misma temperatura pero 
levemente superior a la del alcohol isoamílico a 293K, 0.8104 g cm-3. Por otra parte la 
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viscosidad del butirato de isoamilo es de 1.044 mPa·s a 293K, lo cual es cerca de 1000 veces 
inferior a la viscosidad del agua a dicha temperatura. En la Figura 1.10 se presentan los datos y 









Figura 1.10 Correlaciones de densidad y viscosidad presentadas en la literatura para el butirato de 
isoamilo. Izquierda: densidad, Derecha: Viscosidad [12]. 
 
Adicionalmente, se encuentran reportes del calor de combustión a condiciones estándar 
medidos en una bomba calorimétrica estática [140]. Schjanberg reportó un calor de combustión 
de -5491.1 kJ/mol, el cual se puede considerar elevado al compararlo con el del calor de 











































































isooctano, -5461.3 kJ/mol (Prosen et al [142]). En este sentido, el cálculo del calor de formación 
estándar del butirato de isoamilo a partir de esta información es ∆H0f = -623.0 kJ/mol, es cual 
es fundamental para la estimación del calor de reacción de esterificación.  
 
En relación a las propiedades críticas de la sustancia, se halló la información de la temperatura 
crítica de la sustancia, reportada por Brown con un valor de 618.83 K [143]. Esta falta de datos 
experimentales y la incertidumbre en algunos otros es un problema interesante a abordar, 
puesto que es necesaria la medición de algunas propiedades y la estimación adecuada de otras.  
 
Un ejemplo de la incertidumbre en los reportes sobre el butirato de isoamilo es la definición del 
punto de ebullición normal. En la Tabla 1.10, se presenta el reporte de NIST de los puntos de 
ebullición de esta sustancia. Existe una desviación de hasta 11.6 K, por tanto es fundamental 
obtener datos confiables a este respecto.  
 
Tabla 1.10 Punto de ebullición normal reportado para el butirato de isoamilo [17]. 
Temperatura Normal de Ebullición (K) Referencia 
452.2 Weast and Grasselli, 1989 
454.2 Lecat, 1943 
454.2 Lecat, 1943, 2 
451.7 Lecat, 1927 
451.7 Lecat, 1926 
451.8 Lecat, 1926, 2 
442.6 Brown, 1903 
451.8 Stull, 1946 
451.7 Djojoputro e Ismadji, 2005 
 
Finalmente, respecto a la caracterización química del butirato de isoamilo, se han reportado 
metodologías para la identificación positiva de la sustancia en muestras problema. Por una 
parte, NIST reporta el espectro de masas del compuesto, el cual se presenta en la Figura 1.11 
[17]. En este espectro se evidencia claramente la presencia el grupo carbonilo (C=O) del éster, 
identificado por su peso molecular y la sección de cadena proveniente del alcohol isoamílico. Por 
otra parte, en la Tabla 1.11 se presenta el resumen de algunas técnicas cromatográficas 
reportadas y el respectivo índice de Kovats encontrado para el butirato de isoamilo.  
 
 
Figura 1.11 Espectro de masas del butirato de isoamilo reportado en la base de datos de NIST [17]. 
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Tabla 1.11 Técnicas reportadas para la identificación de butirato de isoamilo por cromatografía de 
gases[17]. 
 
Tipo de Columna Fase Activa Índice Referencia Técnica 
Capilar HP-5 1056 Zhao, Li, et al., 2008 
30 m - 0.25 mm - 0.25 μm; Programa no 
especificado 
Capilar HP-5 1056 Zhao, Li, et al., 2008 30 m - 0.25 mm - 0.25 μm; Programa 
40°C (2 min)-5 °C/min hasta 80 °C, 7 
°C/min hasta 160 °C, 9 °C/min hasta 
200 °C, 20 °C/min hasta 280 0C (10 
min) 
Capilar SE-30 1029 Liu, Liang, et al., 2007 Programa no especificado 
Capilar CP Sil 8 CB 1058 Butkienë, Nivinskienë, et 
al., 2005 
50 m - 0.32 mm - 0.25 μm, He; Programa 
50°C (5min)- 2°C/min hasta 90°C, 
15°C/min hasta 240°C (4min) 
Capilar DB-5MS 1059 Maia, Andrade, et al., 2004 30 m - 0.25 mm - 0.25 μm, He; Programa 
40°C  - 2°C/min hasta 60°C,  4°C/min 
hasta 260°C 
Capilar SE-30 1042 Vinogradov, 2004 Programa no especificado 
Capilar HP-5 1055.5 David, Scanlan, et al., 
2002 
50 m - 0.32 mm - 1.05 μm, He; Programa 
no especificado 
Capilar DB-5 1060 Andrade, Maia, et al., 2000 30 m - 0.25 mm - 0.25 μm, He; Programa 
40°C a 2°C/min hasta 60°C,  4°C/min 
hasta 260°C 
 
Una revisión de las hojas técnicas y de seguridad de los reactivos empleados y demás 
sustancias involucradas en el presente proyecto se presenta en el Anexo A.  
1.4 Conclusiones 
 
La revisión y el análisis del butirato de isoamilo como producto de potencial producción en el 
país se realizaron a través de la recopilación de información de sus propiedades, vías de 
formación y aplicaciones. Inicialmente se estudiaron las propiedades del grupo funcional de los 
ésteres los cuales pueden ser producidos, entre otros, por esterificación en fase líquida 
empleando catalizadores homogéneos, como el H2SO4, ácido p-toluensulfónico o heterogéneos 
como resinas de intercambio iónico, zeolitas u óxidos anfotéricos. El estudio del mecanismo de 
reacción partiendo de alcohol isoamílico y ácido n-butírico conduce a la conclusión que bajo las 
condiciones reportadas en literatura, un catalizador de carácter ácido incrementa la velocidad 
de reacción. Al tratarse de una reacción de equilibrio, se reconoció que los rendimientos más 
favorables se dan cuando se remueve un producto de reacción y cuando se adiciona un exceso 
de alguno de los reactivos. La literatura indica que en la mayoría de reacciones de esterificación 
conviene adicionar un exceso de alcohol puesto que el exceso de ácido puede conllevar a 
problemas en la separación debido a la formación de azeótropos o el elevado consumo de álcali 
para neutralizar el efluente de reacción. Otras vías químicas de formación del butirato de 
isoamilo requieren fuentes petroquímicas y condiciones de reacción con alto consumo 
energético, por tanto se descartan pues están en contravía de los objetivos del presente 
proyecto.  
 
Adicionalmente, el estudio de las propiedades mostró que la mayoría de los ésteres de los 
ácidos acético, propiónico y butírico son empleados como solventes en industrias de resinas, 
plásticos, tintas, entre otros. Algunos otros son usados como saborizantes y fragancias en las 
industrias alimenticia y cosmética. Debido a que muchos aromas presentes en la naturaleza son 
ésteres de alcoholes alifáticos, estos pueden ser reproducidos a nivel industrial. Este es el caso 
del butirato de isoamilo, el cual posee un aroma frutal característico de gran atractivo en 
industrias de consumo masivo. Además, la baja tensión superficial lo hace adecuado para uso 




en formulaciones de solventes y como agente de actividad superficial. Respecto a su uso como 
fragancia, el butirato de isoamilo posee baja volatilidad y un bajo umbral de detección para el 
olfato (<100 ppm), lo cual lo hace un excelente aditivo en aplicaciones industriales. En relación 
al impacto ambiental del butirato de isoamilo en el suelo, agua y aire se encontró que esta 
sustancia es de baja toxicidad y alta velocidad de biodegradación, lo cual es un beneficio 
adicional para los potenciales consumidores.  
 
Por otro lado se revisaron diferentes esquemas de proceso reportados para la producción de 
ésteres a nivel industrial. Dependiendo de la volatilidad de las sustancias involucradas es 
conveniente la remoción continua de agua o mezclas azeotrópica de ella con alcohol y ácido o 
por el contrario remover el éster si su volatilidad lo permite. En algunos casos las propiedades 
termodinámicas del sistema hacen necesario el uso de decantadores en donde el éster y el 
agua son altamente inmiscibles o equipos de pre-reacción en casos donde la reacción química 
avanza lentamente incluso con la presencia de un catalizador. También se revisaron sistemas 
más complejos de reacción/separación empleando columnas de destilación reactiva usando 
catalizadores homogéneos o heterogéneos, o sistemas de destilación donde se deben adicionar 
solventes para romper azeótropos y así obtener un producto de alta pureza con bajo consumo 
energético.  
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Antes de abordar la evaluación técnica de la producción de butirato de isoamilo es fundamental 
llevar a cabo un estudio de la evaluación económica y del potencial de mercado del producto. Es 
evidente que la inversión de recursos que del estudio técnico abordado en el presente proyecto 
debe sustentarse en una sólida base que indique a priori si es favorable o no la producción de 
butirato de isoamilo. Una vez se evidencie la necesidad del producto en el mercado es posible 
partir a la realización del estudio presentado en capítulos posteriores.  
 
El estudio de mercado propuesto se acompañó de un análisis de la demanda del producto a 
nivel local, tal y como fue acotado en la concepción de los objetivos del presente estudio. 
Adicionalmente se realizó un estudio de la oferta existente a nivel mundial y de los proveedores 
actuales de butirato de isoamilo en Colombia. En tercer lugar, el estudio del precio de las 
materias primas y del producto es requerido para evaluar el balance económico que determine 
si bajo ciertas condiciones económicas es factible producir butirato de isoamilo para el consumo 
Colombiano. Una vez se encontró un balance positivo del potencial del producto, fue posible 
evaluar técnicamente la producción de la sustancia de interés a través diferentes procesos y 
operaciones. En seguida se presenta la revisión del mercado de butirato de isoamilo a nivel 
mundial tendiendo a emplear en el análisis los datos más recientes disponibles en la literatura, 
en bases de datos especializadas y otros recursos relevantes. En el estudio de mercado se 
destacan los volúmenes y el precio del butirato de isoamilo tanto a nivel global como local. Del 
análisis realizado fue posible concluir que existe potencial económico para la producción vía 
esterificación de butirato de isoamilo. Las dimensiones de ese potencial dependen de los 
resultados de la evaluación técnica y de los procesos involucrados en la producción del éster, lo 
cual se estudiará en capítulos posteriores.       
 
2.1 Análisis de la Oferta 
 
A través del estudio del mercado de butirato de isoamilo es posible extraer información acerca 
del potencial económico de un posible proyecto de producción a mediana o gran escala. De 
acuerdo con ello, se hace necesario conocer las compañías competidoras, es decir, aquellas que 
a la fecha cubren la demanda de dicho producto. 
 




Inicialmente, en la Tabla 2.1 se presenta la información reportada por el Ministerio de Comercio 
de los Estados Unidos quienes indican que la producción anual de butiratos de alcoholes 
alifáticos llegó en 2009 a 37718 toneladas [1]. De dicha cantidad el 85.1% se destinó a 
exportación directa lo que indica una balanza comercial positiva para ese país. Adicionalmente, 
el precio promedio de las transacciones fue de $2.35 dólares por kilogramo. Por supuesto debe 
entenderse que esto incluye el mercado desde el butirato de metilo hasta otros de ésteres con 
más de seis carbonos en el alcohol asociado. Es claro entonces que buena parte del mercado de 
butiratos es cubierto por la industria norteamericana [2], sin embargo es necesario analizar 
información específica del butirato de isoamilo. En ese sentido, la base de datos del Ministerio 
Chino de Comercio Exterior presenta en su página web la presencia de al menos 15 proveedores 
de butirato de isoamilo en diferentes grados, principalmente, grado alimenticio [3].   
 
La revisión de los mayores proveedores a nivel mundial revela que más del 50% de los 
productores son compañías de los Estados Unidos. En la Tabla 2.1 se presentan algunos 
proveedores de butirato de isoamilo, los cuales son publicitados en varias bases de datos de 
comercio de productos químicos [4-6]. Dicha base de datos se alimentó con nombres de 
compañías reportadas en algunas bases de datos de comercio exterior [2]. En ese listado se 
descartan compañías comercializadores puesto que el principal foco de este análisis debe 
hacerse sobre empresas manufactureras.  
 
Tabla 2.1 Principales compañías productoras de Butirato de Isoamilo a nivel mundial [4-6]. 
Compañía País Grado Comercial 
Axxence Aromatic GmbH Alemania Alimenticio 
Bell Flavors and Fragrances Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Elan Chemical Company Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Frutarom Israel Alimenticio 
Grau Aromatics Alemania Alimenticio 
Hofman International Inc. Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
International Flavor and Fragrances Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Inove Perfumery MFG Co. Ltd. Japón Farmacéutico / Alimenticio 
Kerry Inc. Americas Estados Unidos Alimenticio 
M&U International Estados Unidos Técnico 
Mane Inc. Francia Farmacéutico / Alimenticio 
Moellhausen S.P.A Italia Farmacéutico / Alimenticio 
A.M. Todd Ingredient Flavors Estados Unidos Alimenticio 
Merck KGaA Alemania Técnico / Analítico / Farmacéutico 
Penta Manufacturing Company Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Polarome Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Robertet Francia Farmacéutico 
SAFC (Sigma-Aldrich) Estados Unidos Técnico / Analítico / Farmacéutico 
Safisis Francia Farmacéutico 
Shanghai Green Leaf Perfumery Co. Ltd. China Técnico / Farmacéutico 
Symrise AG Alemania Farmacéutico / Alimenticio 
Treatt PIC Reino Unido Alimenticio 
Ungerers & Company Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Vigon International Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
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Adicionalmente, se realizó una búsqueda en la base de datos de comercio exterior de Colombia 
(BACEX) en relación a los movimientos mercantiles de ésteres del ácido butírico y sus sales 
durante los últimos 10 años [2]. Es prudente resaltar que a la fecha no se encuentra reportado 
ningún productor colombiano en las bases de datos consultadas. En la Figura 2.1 se presenta el 
volumen y el precio de las importaciones anuales de butiratos en Colombia.  
 
 
Figura 2.1 Volumen y valor de las importaciones de ésteres del ácido butírico en Colombia (periodo 2000-
2009) [2]. 
 
En la Figura 2.1a se observa que la cantidad de importaciones de este tipo de productos ha 
venido descendiendo, en especial desde el año 2005. Lo anterior puede obedecer al ascenso 
del precio de dichos ésteres. Esta reducción debe relacionarse entonces con la sustitución de 
estas sustancias por otras de carácter equivalente para las industrias que consumen este bien 
[7]. Un ejemplo de lo anterior es la sustitución de butiratos de butilo e i-butilo por propionatos, 
los cuales tienen aromas frutales similares. 




Esa reducción necesariamente indica un cambio de demanda de los butiratos puesto que no 
existen productores nacionales que hayan entrado el mercado en esos años. En la Figura 2.1b 
se observa un máximo histórico de 1.7 millones de dólares en importaciones, lo cual coincide 
con el incremento del precio mundial del petróleo en ese año, el cual fue alrededor de 151 
dólares por barril [8]. Esa relación directa del mercado de butiratos con el mercado del crudo se 
relaciona directamente con el costo de la energía en los procesos productivos de ésteres y con 
el costo del transporte de dichas sustancia químicas [9].  
 
Este análisis lleva a inferir que en ese periodo, el precio del butirato de isoamilo y ésteres 
similares sufrió un ascenso crítico, tal y como se corrobora en la Sección 2.3. Adicionalmente, se 
observa un descenso en el valor de las importaciones desde el año 2005, lo cual significó una 
contracción del mercado hasta la cuarta parte de su tamaño a principio de la primera década 
del siglo. Este fenómeno permite afirmar que es posible recuperar la demanda nacional de 
ésteres del ácido butírico a través de la oferta a bajo costo que haga atractivo de nuevo para los 
industriales el uso de estas sustancias en sus procesos productivos. Respecto a los proveedores 
históricos de butirato en Colombia, en la Figura 2.2 se presentan los países de donde 




Figura 2.2 Principales países proveedores de ésteres del ácido butírico de Colombia (2007-2009). 
 
Se observa con los datos más recientes a los cuales se pudo obtener acceso, que el mayor 
proveedor al mercado colombiano es México. Dado que en la Tabla 2.1 no se reporta un gran 
productor mexicano, se puede inferir que los proveedores mexicanos son intermediarios entre 
compañías presumiblemente de los Estados Unidos. Adicionalmente, si se observa el desarrollo 
histórico, los países europeos tienen a perder participación en el mercado excepto por Suiza, la 







































































Entonces, la participación de España, Alemania, Italia y los Países Bajos tiende a desaparecer 
mientras que los mercados de Estados Unidos, India y China, aumentan su participación. Sin 
embargo, estos valores son ambiguos pues como se observó, el tamaño del mercado también es 
considerablemente menor que en el pasado. Como se evidencia en la economía 
contemporánea, el mayor crecimiento se da en países emergentes como China, India y Brasil, 
mientras que el mayor descenso se observa en las economías de la Unión Europea, lo cual se ve 
reflejado en los datos analizados previamente [10].   
 
De lo anterior se concluye que para la incursión en el mercado colombiano es necesario volver a 
hacer atractivo el uso de butiratos en la industria cosmética y de alimentos a través de precios 
competitivos, lo cual se puede lograr no solamente con una optimización técnica en la 
producción, si no con las ventajas que trae el mercado local en términos de mano de obra, 
impuestos y transporte. Para evaluar la competitividad que puede tener el inversionista es 
necesario evaluar la estructura del costo de producción de un éster como el butirato de isoamilo 
y determinar si el costo obtenido es adecuado para competir en el mercado.  
 
2.2 Análisis de la Demanda 
 
Durante el estudio de mercado, el posible inversionista debe preguntarse acerca de los 
potenciales clientes de butirato de isoamilo es varios grados industriales. Como se comentó en 
la Sección 1.2.6, los principales usos del butirato de isoamilo son aquellos relacionados con la 
industria alimenticia, de productos cosméticos y de cuidado personal. Dado lo anterior, en la 
Tabla 2.2 se presentan las mayores empresas colombianas productoras de alimentos de 
consumo masivo y en la Tabla 2.3, aquellas compañías especializadas en productos cosméticos.  
 
En la industria alimenticia, el butirato de isoamilo puede emplearse como aditivo en bebidas, 
dulces, productos de pastelería, entre otros. Por otra parte, en la industria cosmética, el éster 
bajo estudio puede adicionarse a formulaciones de perfumes, jabones, espumas de afeitar y 
productos similares [11-13].  
 
Tabla 2.2 Mayores compañías colombianas en la industria de alimentos y cosmética [14]. 
Industria Alimenticia Industria Cosmética y Cuidado Personal 
Alimentos Especializados Ales Ltda Avon Colombia Ltda 
Aromas Y Sabores Buena Vida S.A. Azul K S.A. 
C.I.Gelatinas Y Refrescos De Colombia S.A. Beisbol De Colombia S.C.A 
Colorisa Sociedad Anónima Belstar S.A. 
Comestibles Aldor S.A. Bigen Colombia S.A. 
Comestibles Colombianos S.A. Colgate Palmolive Compañia 
Comestibles Ricafruta Ltda Cosmetic France Ltda 
Compañia De Galletas Noel S.A. Cosmetika Ltda 
Compañia Industrial De Cereales S.A. Creative Colors S.A. 
Compañia Internacional De Alimentos S.A. Cromaroma Ltda 
Continental Foods S.A. Fiamme S.A. 
Fábrica De Especias Y Productos El Rey S.A. Gama Químicos & Cía Ltda 
Fábrica De Hielo Orquidea Y Cía Ltda Henkel Colombiana S. A. 
Festino Ltda Jhonson Diversey Colombia Ltda 
Frito Lay Colombia Ltda Laboratorio De Cosmésticos Shilher Ltda 
Frugal S.A. Laboratorios De Cosmésticos Vogue S.A. 
Frutaroma Ltda Procter & Gamble Colombia Ltda 
Galan Y Cía S. en C. American Cheese Cakes Unilever Andina Colombia Limitada 
Griffith Colombia S.A. Yanbal De Colombia S.A. 




Industria Alimenticia Industria Cosmética y Cuidado Personal 
Industria Colombiana De Colorantes Ltda  
Kellogg De Colombia S.A.  
Kraft Foods Colombia S.A.  
La Campiña S.A.  
Productos Químicos Colombianos Limitada  
Quala S.A.  
Tecnas S.A.  
Termoaromas Ltda  
 
Las compañías presentadas son potenciales consumidores no solamente de butirato de 
isoamilo, sino también de otros ésteres similares. Según los datos recopilados en BACEX, los 
mayores importadores no son necesariamente los consumidores finales y por el contrario juegan 
el papel de comercializadores [2]. En la Figura 2.3 y Figura 2.4 se presentan los mayores 
importadores de ésteres del ácido butírico durante los años 2008 y 2009. La razón social de la 
mayoría de estas empresas es la comercialización, por tanto fue necesario rastrear los 
consumidores a gran escala de estos productos [14]. 
 
Se observa que las mayores empresas importadoras son Symrise Ltda. y Firmenich S.A., las 
cuales son empresas multinacionales con representación en el país, de allí que tengan amplia 
participación en el mercado. Cabe destacar que en los últimos años las empresas Memphis 
Products S.A. y Lucta Grancolombiana S.A. aumentaron considerablemente su demanda y es 
interesante que la primera de ellas esté en el sector farmacéutico, lo cual es novedoso puesto 
que la importación de butiratos había sido dominada en el uso alimenticio. Mientras que en 
2008 las empresas que dominaron el mercado importaban cerca de 200 mil dólares, en 2009 
las empresas que controlaron el mercado subieron el nivel de importaciones hasta medio 
millones de dólares. Es importante destacar que la demanda de este tipo de producto está 
influenciado por una tendencia estacional, es decir, que las empresas aumentan y reducen la 
demanda de sus materias primas según se enfoquen estacionalmente en un tipo de productos 
[7]. Por tanto, las empresas que se resaltan en esta revisión son las que históricamente lideran 
la importación de butiratos.  
 
Además de la información presentada, se puede discutir acerca de la posibilidad de producir 
butirato de isoamilo en varios grados industriales. Es claro, que el foco de la producción podría 
conducir a la obtención de la sustancia en grado alimenticio y grado farmacéutico (FCC). Esto 
requiere un proceso productivo muy cuidadoso, protegiendo el color y otras propiedades 
organolépticas, además de requerir especial atención en las posibles impurezas del producto. 
En general esto último depende de las condiciones del proceso y la calidad de las materias 
primas, en este caso del alcohol y el ácido empleados en la esterificación. Adicionalmente, el 
catalizador juega un papel esencial pues el beneficio en una reacción rápida con un catalizador 
homogéneo puede perderse fácilmente al requerir etapas adicionales de purificación debido a la 
baja calidad del color y aroma que se pueden obtener con un catalizador como el ácido sulfúrico 
u otro ácido mineral.  
 
La calidad de las materias primas se revisa en el Anexo 1, en donde se presentan hojas técnicas 
de materiales grado alimenticio. El listado de posibles proveedores a gran escala se presenta en 
la Tabla 2.5.  




Figura 2.3 Mayores importadores colombianos de ésteres del ácido butírico (2008) [2]. 
 
Figura 2.4 Mayores importadores colombianos de ésteres del ácido butírico (2009) [2]. 
 
Adicionalmente, el tamaño del mercado local puede incrementarse al aprovechar el potencial 
del butirato de isoamilo en otras industrias, como la de plastificantes, tintas y solventes. En la 
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Tabla 2.3 se presentan algunas empresas colombianas dedicadas las actividades industriales 
citadas anteriormente.  
 
Tabla 2.3 Mayores empresas colombianas dedicadas a la producción de solventes y plastificantes [14]. 
Industria Solventes y Formulaciones Fragancias 
Andiquímica Ltda 
Carboquímica S.A. 
Colombiana De Resinas S.A. 
Destilados Y Solventes S.A. 
Firmenich S.A. 
Industria Colombiana De Thinner Ltda 
Industria Química Carber Ltda 
Interquim S.A. 
Lucta Grancolombiana S.A. 
Mk Inversiones Ltda 
Producciones Quimicas S.A. 
Productora Nacional De Aromas Fragancias Y Colorantes S.A. 
Sika Colombia S.A. 
Symrise Ltda 
Wasser Chemical S.A. 
Central De Disolventes Ltda 
Vaselinas Industriales De Colombia Limitada 
 
En resumen, la demanda de butiratos en el país representa un mercado de hasta $ 500.000 
dólares anuales, la cual puede incrementarse con estrategias de mercadeo, puesto que los 
datos históricos indican que en el país se han demandado cantidades mayores a las actuales. Si 
bien la evaluación de una planta enfocada solamente a la producción de butirato de isoamilo 
puede indicar baja utilidad debido a la baja demanda de esta sustancia, el hecho de hacer una 
planta multiproducto con el fin de cubrir la demanda de butiratos podría arrojar cifras más 
convenientes. Entonces, el estudio propuesto puede ser empleado como caso de estudio para la 
evaluación técnica de la producción de otros ésteres del ácido butírico e incluso de otras 
sustancias similares. 
 
2.3 Precio del Butirato de Isoamilo 
 
La determinación de la factibilidad económica de la producción de butirato de isoamilo requiere 
el conocimiento del producto ya que esta evaluación determinará, al menos en forma preliminar, 
el ingreso por ventas y directamente, la rentabilidad del proyecto. En el análisis de la oferta se 
determinó que el precio promedio de los ésteres del ácido butírico está alrededor de $ 2.35 
dólares por kilogramo [2]. El análisis de los datos de importaciones a Colombia reveló que 
durante los años 2002 a 2005 el volumen de importaciones se contrajo hasta la cuarta parte y 
se mencionó que esto obedece a un ascenso del precio del producto. En la Figura 2.5 se 
presenta el costo promedio por kilogramo de ésteres del ácido butírico. Dicho valor se reporta 
libre de impuestos, seguros y transporte.  
 
Se observa que a partir del año 2004 inició un crecimiento sostenido en el precio de los 
butiratos, lo cual coincide con los máximos históricos del precio del petróleo, como se mencionó 
en la Sección 2.1. Durante los últimos años el precio logró un valor estable, alrededor de $ 11 
dólares por kilogramo.  La determinación del precio del butirato de isoamilo grado alimenticio se 
realizó por medio de cotizaciones directas a varios proveedores incluidos en la Tabla 2.4. Fue 
necesario realizar cotizaciones del producto en gran volumen, puesto que este sería el mejor 
indicador para la evaluación económica del proyecto. Por supuesto, el butirato de isoamilo en 
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grado analítico tiene un costo superior a aquel adquirido en gran volumen a nivel industrial. 
Ejemplo de ello es que mientras el reactivo analítico puede costar 103.9 dólares por kilogramo 
(Sigma-Aldrich, Mayo de 2012 [15]), el producto en grado técnico cuesta alrededor de 17 
dólares por kilogramo (Symrise AG, Mayo de 2012 [16]). Estos valores por supuesto no incluyen 




Figura 2.5 Precio histórico promedio de los ésteres del ácido butírico importados a Colombia entre el año 
2000 y 2009 [1-2]. 
 
A nivel local, el mayor proveedor ofrece el producto a 98 dólares por kilogramo, incluido 
impuestos, para demandas inferiores a 50 kg mensuales (Factores y Mercadeo Ltda.) Si se 
hiciera la evaluación económica considerando este precio, el proyecto sería claramente rentable 
pero se debe considerar que el costo unitario del producto es significativamente menor si se 
trata de un volumen industrial mayor a una tonelada mensual. En la Tabla 2.4 se presentan los 
precios a nivel industrial de butirato de isoamilo grado alimenticio según las cotizaciones 
realizadas [17-18].  
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Precio FOB Shanghai 
a Datos contenidos en la cotización (22-03-2012) [17].  
 
En adelante se puede usar el promedio de los valores obtenidos por cotización, además de 
considerar el coste de transporte en 26% del coste del producto y los seguros en 18% [17]. 
Además de ello, se deben considerar los costos de impuestos por entrada al país, lo cual puede 
elevar el valor del producto hasta 6 dólares por kilogramo. Para efectos de la evaluación técnica, 
el precio del producto no debe superar el límite de 3.51 dólares por kilogramo con el fin de tener 




























2.4  Balance económico 
 
El balance económico del proyecto de producción industrial de butirato de isoamilo se refiere al 
margen de rentabilidad máxima que se podría obtener al deducir el costo de materias primas del 
costo de los productos. Para el caso, es necesario conocer el precio por kilogramo de ácido 
butírico y de alcohol isoamílico.  
 
En este sentido, se han realizado esfuerzos en valorizar subproductos en la industria de 
biocombustibles, en especial la del bioetanol [19-23]. El aceite fusel es un subproducto en dicha 
industria y ha sido considerado como una potencial materia prima en la manufactura de 
productos de valor agregado como es el caso del butirato de isoamilo [20, 24-25]. Dicho aceite 
consta principalmente de alcoholes de cadena corta y se produce durante la fermentación 
alcohólica. Su cantidad y composición depende del sustrato empleado, el tipo de levadura y los 
nutrientes adicionados al proceso [26]. Considerando que se pueden producir alrededor de 0.2% 
en volumen de aceite fusel en relación al etanol producido, y que este aceite contiene 
mayoritariamente alcohol isoamílico, existe potencial para la generación ambientalmente 
sostenible de una de las materias primas del butirato de isoamilo. En este sentido, la producción 
de alcohol isoamílico grado FCC a partir de aceites fusel de la industria del bioetanol en 
Colombia ha sido estudiado por Montoya et al [27]. En ese trabajo se concluye que es posible 
obtener un producto de buena calidad a precio competitivo en el mercado.  
 
Por su parte, el ácido n-butírico es preparado industrialmente a través de la fermentación de 
azúcar o almidón y empleando Bacillus subtilis, Clostridium acetobutylicum, Clostridium 
tyrobutyricum, Clostridium butyricum u otros similares, en donde también se producen algunos 
ésteres, principalmente el butirato de hexilo y de octilo [28-30]. En este mismo aparte, Ramey y 
Yang estudiaron la producción de ácido propiónico y butírico empleado un Clostridium 
tyrobutyricum inmovilizado sobre una fibra sintética bajo condiciones moderadas de pH y 
temperatura [31]. De este y otros estudios similares se ha concluido que se pueden obtener 
buenos rendimientos de ácido butírico aunque se hace énfasis en la complejidad del proceso de 
separación del caldo de fermentación. Para ello se han reportado estudios empleando 
extracción reactiva y no reactiva, destilación y métodos de adsorción [28, 30, 32]. Una vez 
solventada esta etapa de producción, el ácido butírico también puede obtenerse a partir de 
recursos renovables y ser empleado en la producción de butirato de isoamilo.  
 
Al igual que en el estudio de la oferta de butirato de isoamilo, es necesario identificar los 
potenciales proveedores de ácido n-butírico y alcohol isoamílico a nivel mundial. En la Tabla 2.5 
y Tabla 2.6 se presentan los mayores proveedores de estos productos.  
 
Tabla 2.5 Mayores productores mundiales de ácido n-butírico [4-5]. 
Compañía País Grado Comercial 
Advanced Biotech Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Astral Extracts Ltd. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Axxence Aromatic GmbH Alemania Alimenticio 
Bedoukian Research Inc. Estados Unidos Alimenticio 
Berje Inc. Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Citrus and Allied Essences Ltd. Estados Unidos Alimenticio 
Eastman Chemical Company Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Elan Inc. Estados Unidos Alimenticio 
Fleurchem Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Fontarôme Chemical, Inc. Estados Unidos Alimenticio 
Frutarom Ltd. Israel Farmacéutico / Alimenticio 
Grau Aromatics Alemania Alimenticio 
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Compañía País Grado Comercial 
Hofman International Inc. Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
International Flavor and Fragrances Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Inove Perfumery MFG Co. Ltd. Japón Farmacéutico / Alimenticio 
The John D. Walsh Company Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Kerry Group plc Irlanda Alimenticio 
Shanghai M&U International Co., Ltd China Técnico / Alimenticio 
Mane Inc. Francia Farmacéutico / Alimenticio 
Moellhausen S.P.A Italia Farmacéutico / Alimenticio 
A.M. Todd Ingredient Flavors Estados Unidos Alimenticio 
Penta Manufacturing Company Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Robertet Francia Farmacéutico 
SAFC (Sigma-Aldrich) Estados Unidos Técnico / Analítico / Farmacéutico 
Safisis Francia Farmacéutico 
Ernesto Ventós S.A. España Farmacéutico / Alimenticio 
Vigon International Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Xiaogan Shenyuan Chemical Co., Ltd. China Técnico / Alimenticio 
Givaudan SA Suiza Farmacéutico / Alimenticio 
Hoechst Celanese Corp. Chemical Group Inc. Estados Unidos Alimenticio 
Glidco Inc. Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Northwestern Flavors Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Arkema Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Técnico 
PPG Industries Inc. Estados Unidos Técnico 
Chemtura Inc. Estados Unidos Técnico 
 
 
Tabla 2.6 Mayores productores mundiales de alcohol isoamílico [4-5].  
Compañía País Grado Comercial 
Dow Chemical Company, Ind. Chemicals Div. Estados Unidos 
Técnico / Alimenticio / 
Farmacéutico 
Sunoco Chemicals Inc. Estados Unidos Técnico 
BASF Corp. Alemania Técnico / Analítico / Farmacéutico 
Eastman Chemical Co. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Givaudan Roure Corp. Suiza Farmacéutico / Alimenticio 
Ceralox Division, Sasol North America Inc. Estados Unidos Técnico 
Shanghai Pujie Fragrance Co., Ltd. China Técnico / Alimenticio 
Heilongjiang Zhongliang Biochemical Energy Resources Co., Ltd. China Técnico / Alimenticio 
Jinan Reagent General Factory China Técnico 
Wujiang Ciyun Spice & Essence Co., Ltd. China Técnico / Alimenticio 
Tianjin Bodi Chemical Co., Ltd. China Técnico / Alimenticio 
Xinghua Xinyida Perfume Factory China Técnico / Alimenticio 
Oxiteno Brasil Técnico 
Alcogel BR Brasil Técnico / Alimenticio 
Samana Chemicals Ltd. India Alimenticio 
P&S Chemicals Holanda Farmacéutico / Alimenticio 
Advanced Biotech Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Axxence Aromatic GmbH Alemania Alimenticio 
Berje Inc. Estados Unidos Técnico / Alimenticio 
Fleurchem Inc. Estados Unidos Farmacéutico / Alimenticio 
Fontarôme Chemical, Inc. Estados Unidos Alimenticio 
Frutarom Ltd. Israel Farmacéutico / Alimenticio 
Moellhausen S.P.A Italia Farmacéutico / Alimenticio 
SAFC (Sigma-Aldrich) Estados Unidos Técnico / Analítico / Farmacéutico 
Ernesto Ventós S.A. España Farmacéutico / Alimenticio 
 




Para complementar la información se requiere la revisión de la situación en el mercado del 
alcohol isoamílico y del ácido butírico. La información adquirida mas reciente se presenta en la 
Tabla 2.7, en donde se presentan los datos de mercado en los Estados Unidos durante 2010, 
para algunos alcoholes, ácidos y ésteres, especialmente butiratos [1].  
 
  
Tabla 2.7 Mercado de algunos alcoholes, ácidos carboxílicos y ésteres en los Estados Unidos durante 
2010 [1]. 
Sustancia Producción (ton) Ventas (ton) Precio (Dólares/lb) 
Alcoholes 
Metanol 4,765,318 2,709,697 0.12 
Etanol 87,000,000 84,240,000 0.11 
Isopropanol 576,845 487,029 0.40 
n-Propanol 85,718 49,989 0.75 
1-Butanol 606,512 319,473 0.45 
Isobutanol 59,091 42,141 0.55 
Amil Alcoholes (promedio) 76,212 40,115 0.68 
Alcohol Isoamílico - - 1.85 a 
Ácidos Carboxílicos 
Ácido Acético 1,508,940 468,517 0.40 
Ácido Propiónico 145,570 141,485 1.06 
Ácido n-Butírico 163,212 151,210 0.92 a 
Ácido iso-Butírico 26,215 - NR 
Ésteres y Sales 
Acetato de Isoamilo 233 207 11.63 
Sales de ácido propiónico 29,188 27,605 1.06 
Butirato de Benzilo 1,215 - NR 
Butirato de Pentiletilo 20 - NR 
Butirato de Geranilo 86 - NR 
Butirato de Metilo 4,112 - NR 
Butirato de Etilo 2,620 
 
NR 
Butirato de Butilo 814 - NR 
Butirato de Isoamilo 763 - 3.51 a 
Isobutirato de Isobutilo 1,093 - NR 
Isovalerato de isoamilo 26 - NR 
NR: No se reporta en la fuente. 
a Recopilado por cotizaciones [17]. 
 
Dado lo anterior, se puede hacer un balance de materia teórico para calcular el costo de 
producción de un kilogramo de ácido butírico suponiendo una reacción de esterificación con 
avance del 100%. Para ello se calculó el costo por kmol de alcohol isoamílico y de ácido butírico. 
Posteriormente, debido a que todos los coeficientes estequiométricos de la reacción de 
esterificación son iguales a 1, se puede calcular directamente el coste de producción teórico por 
concepto de materias primas por cada kilogramo butirato de isoamilo producido. En adición se 
puede estimar el costo límite inferior del butirato de isoamilo, el cual es igual al costo de 
producción de las materias primas. Todo ello, se debe aclarar, no tiene en consideración demás 
costos de producción, como el costo de equipos, de energía y otros costos variables, por tanto el 
valor presentado es solo un indicativo de la rentabilidad teórica del proceso. A este beneficio 
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bruto, se debe deducir el costo del proceso productivo por kilogramo de éster producido para 
obtener el precio por kilogramo de producto y por tanto el cálculo de la rentabilidad del proyecto.  
 
Para esa evaluación se puede tomar como base de cálculo un promedio de las importaciones 
reportadas en la Figura 2.1a, es decir, la búsqueda del cubrimiento de la demanda nacional, lo 
cual puede estimarse en 200,000 kg al año. En la Tabla 2.8 se presenta el balance de teórico 
del proceso productivo. 
 
Tabla 2.8 Balance teórico de costo por kilogramo de butirato de isoamilo producido. 
Sustancia Peso molecular Costo por kg Costo por kmol 
Alcohol Isoamílico 88.15 $            1.85 $              163.08 
Ácido n-Butírico 88.11 $            0.92 $                 81.06 
Butirato de Isoamilo 158.26 $            3.51 $              555.49 
Agua 18.02 $                 - $                        - 
Beneficio bruto por kmol producido $                                         311.35 
Beneficio bruto por kg producido $                                              1.97 
Costo mínimo por kg producido $                                              1.54 
Nota: Las unidades de precio están en dólares americanos equivalentes al mes de mayo de 2012. Los cálculos se 
hicieron considerando un rendimiento del 100% en la reacción. 
 
Finalmente, se debe destacar que el beneficio reportado de 1.97 dólares por kilogramo 
producido,  es el margen de trabajo dentro del cual deben incluirse otros costos operativos y de 
producción para determinar el costo el beneficio neto del proyecto. Como conclusión de este 
análisis preliminar, se puede destacar que el producto tiene un potencial de beneficio 
económico de hasta $1970.0 dólares por tonelada producida y puede tener rendimientos 
positivos para el inversionista con la condición que el costo de producción más el costo fijo no 
excedan esa cantidad por tonelada de butirato de isoamilo grado FCC generado.  
 
2.5  Conclusiones 
 
El estudio de mercado realizado permite concluir que existe potencial de mercado en la región 
puesto que no existen productores locales a gran escala. Las cifras reportadas demuestran que 
el precio de los ésteres del ácido butírico ha sufrido un ascenso considerable en los últimos 
años y ello ha llevado a sustituir esta sustancia por otras más económicas. Esto se muestra al 
revisar el decremento en la demanda desde el año 2005. Bajo este panorama, la incursión de 
un productor en el sector puede incentivar el uso de este tipo de ésteres siempre y cuando se 
manejen precios razonables y competitivos en el mercado. El balance económico indica que 
puede existir una rentabilidad bruta de hasta 1.97 dólares por kilogramo de éster producido. La 
optimización de este valor depende de las tecnologías aplicadas en la producción, el ahorro en 
el consumo energético y la disponibilidad de las materias primas, las cuales provienen de 
fuentes renovables y son asequibles en el país. Lo anterior justifica el consumo de esfuerzos en 
el estudio del sistema de esterificación y el posterior modelamiento de un proceso de 
producción a una escala que supla la demanda nacional. Para describir adecuadamente el 
sistema bajo condiciones de reacción y purificación, se requieren modelos y datos 
termodinámicos confiables, lo cual se pretende cubrir en los Capítulos 3 y 4 del presente 
documento. 
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La aplicación de las herramientas termodinámicas que permiten predecir las propiedades de los 
componentes puros y de mezclas multicomponentes son de suma importancia en el 
modelamiento de la obtención de productos químicos. El comportamiento de las sustancias en 
los equipos de proceso debe modelarse adecuadamente para obtener resultados satisfactorios 
de diseño, dimensionamiento y evaluación del desempeño de un proceso. El comportamiento de 
las propiedades físicas de los componentes bajo ciertas condiciones de presión, temperatura y 
composición debe ser la base de la evaluación de un proyecto de ingeniería, por tanto debe ser 
la etapa inicial del estudio, como el presentado en este capítulo. Según lo anterior, se presenta 
una revisión de algunos conceptos teóricos acerca del equilibrio de fases, específicamente, la 
descripción conceptual de fenómeno derivada de correlaciones termodinámicas.  
Adicionalmente, se presentan algunas nociones del equilibrio líquido–vapor, donde se 
profundiza en los modelos para predecir y correlacionar coeficientes de fugacidad y actividad 
para sistemas que contienen ácidos carboxílicos, ésteres, entre otros componentes orgánicos. 
Seguidamente, se presentan algunos modelos para la predicción del equilibrio líquido–líquido, 
de gran relevancia en equipos de decantación.  
Finalmente, debido a la falta de datos experimentales reportados, se presenta la predicción de 
algunas propiedades físicas del butirato de isoamilo empleando algunos métodos de 
contribución de grupos consignados en la literatura, además de la estimación del cambio en las 
propiedades debido a la reacción química de esterificación estudiada en este proyecto.  
3.1 Importancia del Estudio Termodinámico 
Según lo presentado previamente, es interesante estudiar desde el punto de vista técnico, las 
diferentes vías para la producción de butirato de isoamilo a nivel industrial. Dado que el 
potencial económico es positivo empleando un proceso de esterificación, es necesario 
recolectar en este punto, la información que haga posible un estudio técnico confiable. En ese 
sentido, la revisión de los diferentes procesos para la producción de butirato de isoamilo 
(Sección 1.2.3) arrojó la necesidad de plantear el estudio de sistemas de reacción, destilación y 
separación líquido-líquido, para los cuales es necesario el conocimiento de las propiedades 
termodinámicas de los componentes, lo cual se refiere a la determinación del comportamiento 
de las sustancias ante cambios de propiedades intensivas, como la presión y la temperatura. 
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Ese comportamiento se debe correlacionar por medio de modelos físicos, los cuales puedan 
predecir con el mínimo error posible, las propiedades de los componentes puros y en mezclas [1-
2].   
Por ejemplo, para el modelamiento de un proceso de destilación es indispensable contar con 
correlaciones que describan adecuadamente la condición de equilibrio líquido – vapor, es decir, 
que predigan con desviaciones mínimas, las propiedades termodinámicas del sistema a la 
composición, presión y temperatura de cada etapa [1-2]. Entre las propiedades de mayor interés 
para los propósitos de diseño, se encuentran aquellas relacionadas con los cambios 
energéticos, tales como la entalpía, entropía, energía interna, capacidad calorífica, etc.  
Adicionalmente, el modelamiento del comportamiento hidráulico de un equipo requiere el 
conocimiento de propiedades tales como densidad, viscosidad, tensión superficial, entre otras. 
Además de este paquete de propiedades, las correlaciones termodinámicas deben permitir 
estimar estados de equilibrio tales como la composición y temperatura de azeótropos a cierta 
presión y las regiones de inmiscibilidad, los cuales son fuertes herramientas para el diseño 
conceptual de procesos [3]. Por otra parte, en los procesos de reacción química, el equilibrio 
químico dictado por la naturaleza de las sustancias y las condiciones de reacción requieren un 
modelamiento adecuado, bien sea con modelos sencillos, como el de suposiciones de equilibrio 
total o con modelos cinéticos de mayor complejidad [4].  
En resumen, la adquisición de herramientas termodinámicas básicas, es fundamental y requiere 
una revisión previa con el fin de entender y modelar satisfactoriamente las propiedades de las 
sustancias involucradas. Inicialmente, se revisa la teoría del equilibrio de fases, la cual se 
empleó para seleccionar los modelos más adecuados para las sustancias de interés y además 
se realiza una lista de chequeo para verificar el tipo de propiedades que fue necesario medir 
para obtener la mejor información posible del sistema y así construir modelos adecuados y 
suficientes para el estudio posterior. En adición, al final de este capítulo se hace una revisión de 
las propiedades del butirato de isoamilo, puesto que al menos en la literatura abierta, no se 
encuentra información suficiente para partir a la simulación y evaluación de sistema de 
producción de esta sustancia.  
3.2 Teoría del Equilibrio de Fases 
Como se discutió en la introducción, es necesario contar con bases termodinámicas solidas para 
analizar el comportamiento de las sustancias involucradas en su estado puro y sus posibles 
interacciones a diferentes condiciones de presión, temperatura y composición. Como fue 
indicado por Barbosa [5], las derivadas parciales de las propiedades termodinámicas intensivas 
que caracterizan los estados de equilibrio proveen la información necesaria para describir el 
comportamiento de los sistemas.  
En seguida se hace una revisión de las herramientas termodinámicas que son necesarias para 
abordar el equilibrio de fase, incluyendo términos que son aplicados regularmente en esta tesis 
como lo son el coeficiente de fugacidad, de actividad y el cambio de las propiedades debido a la 
mezcla.  
3.2.1 Equilibrio Termodinámico 
Al considerar un sistema en equilibrio termodinámico, por ejemplo, un sistema de dos fases, se 
tiene que la presión y la temperatura es igual en ambas fases [6-7]. Adicionalmente, el potencial 
de transferencia de masa entre las dos fases debe de ser igual a cero. Esta condición la 
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Donde ni y nj son el número de moles, U, la energía interna, V, el volumen específico y S, la 
entropía del sistema. Otras expresiones equivalentes en términos de la energía libre de Gibbs 
(G), la entalpía (H) y la energía libre de Helmholtz (A), se pueden derivar aplicando las relaciones 
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La identidad presentada en la Ecuación 3.2 es una cantidad parcial molar. Esta representación 
del potencial químico es importante en el equilibrio de fase puesto que de allí se deriva la 
ecuación de Gibbs-Duhem, la cual se tratará en la sección 3.2.4.  
3.2.2 Criterio de equilibrio 
Si para cada una de las fases (𝛼, 𝛽) se tienen nα y nβ moles, se pueden expresar para cada fase 
las ecuaciones, 
      i id nG nV dP nS dT dn
         3.3 
      i id nG nV dP nS dT dn
         3.4 
Las ecuaciones 3.3 y 3.4 se pueden sumar para dar el cambio total en el sistema cerrado, d(nG). 
En el equilibrio se debe entonces cumplir la relación, 
  0i i idn    
     3.5 
Ya que esta relación se debe mantener para cualquier valor de dni, se obtiene la siguiente 
ecuación, válida para todos los componentes i, 
i i
  
      3.6 
La ecuación 3.6, derivada para un sistema de dos fases, es válida también para cualquier 
número de fases en equilibrio. Smith y Van Ness [6] establecen el criterio de equilibrio de la 
siguiente manera, 
“En el equilibrio, la temperatura y la presión para cada fase debe ser idéntica, de igual forma 
que lo debe ser el potencial químico para cada componente i en cada una de las fases.” 
 
Jairo A. Durán 
3-4 
 
3.2.3 Propiedades Parciales Molares 
Las propiedades parciales molares tienen una particular utilidad en la termodinámica de las 
soluciones de composición variable. El concepto de las propiedades parciales provee un marco 
para determinar e identificar la contribución hecha por cada uno de los componentes en las 
propiedades de la disolución cuando una cantidad infinitesimal de i es agregada a presión y 
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En donde M es cualquier propiedad molar. Se ha demostrado que la propiedad de una solución 
es igual a la suma de las contribuciones específicas de las especies constituyentes [9], es decir, 
i inM Mn       3.8 
3.2.4 Ecuación de Gibbs-Duhem 
La ecuación de Gibbs-Duhem es de suma importancia en la teoría del equilibrio de fases. A 
pesar de que se trata de una definición estrictamente matemática, tiene profundas 
consecuencias, especialmente desde el punto de vista de la experimentación del equilibrio de 
fases [8]. Debido a la dependencia de la composición con las propiedades parciales molares, es 
posible calcular la composición de una fase conociendo la composición de la otra. Esta es la 
base de los test de consistencia termodinámica, tratados a fondo en la sección 4.2.11.  
Partiendo de la definición de la energía libre de Gibbs para un sistema de composición variable, 
      0i i
i
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En la Sección 4.2.11, donde se discuten los test de consistencia termodinámica, se puede 
observar que el potencial químico se puede expresar en términos de los coeficientes de 
actividad experimentales y medir la calidad de los datos experimentales al cuantificar la 
desviación de la identidad presentada en la Ecuación 3.11.  
3.3 Modelamiento: Coeficientes de Fugacidad y Actividad 
3.3.1 Coeficiente de fugacidad 
El potencial químico, μ, no se puede relacionar fácilmente con cantidades medibles [6, 8]. Este 
proceso de puede facilitar al introducir una cantidad conocida como la fugacidad, f, la cual tiene 




unidades de presión. A pesar que esta también es una cantidad abstracta, la fugacidad puede 
ser fácilmente relacionada con cantidades medibles como T, P y V. 
Si se considera un gas ideal a temperatura constante se tiene la relación, 
ig ig ig ig RTdG S dT V dP V dP dP
P
 
      
     
3.12 
Para el gas real, 
lndG RTd P       3.13 
Al integrar la Ecuación 3.13 desde un estado de baja presión (indexado por *) hasta una presión 





G G RT ln
P
 
   
        
3.14 
Evidentemente, se presenta una gran dificultad al evaluar la expresión 3.14 cuando P* tiende a 
cero. De allí, Lewis [10] introduce el concepto de fugacidad de la siguiente forma, 
lndG RTd f
      3.15 








         3.16 
Para una solución gaseosa o líquida, la fugacidad del componente i, se define basándose en la 
Ecuación 3.16, 
ˆlni idG RTd f   
(a T constante)    3.17 
Se debe aclarar que la fugacidad no es una cantidad parcial molar. Combinando la Ecuación 3.2 
y la Ecuación 3.17 e integrando a temperatura constante se obtiene la relación, 
 ˆlni iRTd f T         3.18 
En donde θ es solamente función de la temperatura. Si se aplica la analogía presentada en la 





      3.19 
En forma similar, se definió el coeficiente adimensional (f/P), conocido como coeficiente de 
fugacidad [9],  






       
3.20
 








      
3.21 
Esta relación es directamente aplicable al estudio de equilibrios de fase especialmente donde 
una fase gaseosa es analizada en el sistema. Por supuesto, yi, se refiere a la fracción molar del 
componente i en la fase gaseosa o de vapor, lo cual es más práctico para el presente estudio.  
3.3.2 Coeficiente de Actividad 
En el estudio del equilibrio de fases es conveniente caracterizar la no-idealidad de la fase líquida 








      
3.22
 
Donde xi, es la fracción molar y fio, es la fugacidad del componente i puro en un estado estándar, 
tratado en la sección 3.3.1. Aplicando la Ecuación 3.12, se puede relacionar el coeficiente de 
actividad con la energía libre de Gibbs parcial molar. El concepto de solución ideal facilita la 
descripción del comportamiento no-ideal de una solución, así como el concepto de gas ideal 
sirve como punto de referencia para definir el comportamiento de los gases reales. 
Para una mezcla líquida se puede relacionar la energía libre de Gibbs con el potencial químico 
según la relación, 
lnidi i iG RT x        
3.23
 
Al introducir el concepto del coeficiente de actividad, se puede describir el comportamiento de 
las soluciones reales según la expresión, 
ln )(i i i iG RT x        
3.24
 
Aplicando el concepto de propiedad de exceso, se puede construir la expresión, 
lnid idi i i i iG G RT          
3.25
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Se observa que para una solución ideal, donde ḠE es igual a cero, el coeficiente de actividad 
debe ser igual a la unidad. En este caso, la Ecuación 3.22, puede ser reorganizada para obtener 
la regla de Raoult para soluciones ideales, 





i i ix ff       3.27 
Como es de suponer, muy pocos sistemas son ideales (γi = 1) en un rango razonable de 
composiciones, por tanto no obedecen la ley de Raoult. Debido a lo anterior, la descripción 
termodinámica de la mayoría de las soluciones reales requiere modelos bastante más 
elaborados, como los descritos en la Sección 3.3.5.  
3.3.3 Equilibrio Líquido–Vapor a Bajas Presiones 
En los análisis de destilación y otros procesos de separación líquido-vapor, las composiciones 
del vapor y el líquido en equilibrio deben ser conocidas o estimadas para el intervalo de 
temperaturas y presiones de interés. La ecuación que relaciona las composiciones de las fases 
en términos de las fugacidades proviene de la Ecuación 3.19. Para el caso un sistema en 
equilibrio líquido–vapor, 
ˆ ˆV L
i if f      3.28 
Las fugacidades se presentan en forma más conveniente en términos de γi para la fase líquida y 
de 𝜙 iV para la fase de vapor. Reemplazando las ecuaciones 3.21 y 3.22 en la Ecuación 3.28, se 
obtiene relación γ-ϕ, ampliamente tratada en el texto de Smith y Van Ness [9], 
0ˆV
i i i i iy P x f      3.29 
Para el estudio experimental que concierne a esta tesis, es conveniente explicitar la composición 
del componente i en la fase de vapor en términos de la composición del mismo componente en 
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Para obtener valores numéricos de γi desde un juego de datos experimentales y-x, las 
fugacidades deben ser evaluadas. Para evaluar la fugacidad del líquido puro, fi0, se debe definir 
un estado estándar. En este estado, la temperatura debe ser la temperatura de equilibrio de la 
solución y se debe por tanto especificar la presión y concentración de la solución [7]. Estas 
últimas dos variables pueden escogerse arbitrariamente, lo que otorga la ventaja de poder 
seleccionar valores para simplificar el cálculo. Los estados estándar pueden ser reales o 
imaginarios, por ejemplo, determinar la presión y la temperatura de un líquido que a esas 
condiciones no se encuentre en ese estado de agregación.  
En la evaluación de las fugacidades para un líquido puro a presiones por debajo de su presión 
de saturación (Psat), se debe considerar que en la saturación, la fugacidad del líquido es igual a 
la del vapor. Al determinar esa propiedad por una ecuación de estado (EOS) adecuada, se tiene, 
L sat sat sat
i i i if f P      3.31 
Adicionalmente, se debe considerar el cambio de la fugacidad del líquido con el incremento en la 
presión por encima de Pisat (a temperatura constante). Este efecto generalmente es demasiado 
pequeño y se vuelve significativo a altas presiones, el cual viene descrito por la ecuación, 
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El término exponencial en la Ecuación 3.33 es conocido como el factor de corrección de 
Poynting. Además, esta ecuación requiere el conocimiento del volumen molar del líquido como 
función de la presión. La corrección de Poynting es pequeña a bajas presiones pero se 
incrementa rápidamente a altas presiones o bajas temperaturas [7]. Cuando el volumen molar 
del liquido se considera independiente de la presión (aseveración de líquido incompresible), la 












     
3.34
 
De lo anterior se puede obtener una ecuación general para relacionar las fracciones molares del 
líquido y el vapor en equilibrio con la única consideración de la incompresibilidad del líquido 
entre la presión del sistema y la presión de saturación del líquido puro. Entonces al reemplazar 
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   
 
     
3.37
 
La Ecuación 3.35 es la relación básica que se empleó en el análisis referente a los equilibrios 
líquido–vapor presentados en este documento.  
3.3.4 Estimación del Coeficiente de Fugacidad 
En este punto es conveniente hacer una revisión de las formas de calcular los coeficientes de 
fugacidad en la fase de vapor. Existen algunas aproximaciones para considerar 𝜙 iV en la 
Ecuación 3.35 [6-8, 10, 12-13]. El presente proyecto se centró en la evaluación de dicha 











     
3.38
 
En la Ecuación 3.38, Z es el factor de compresibilidad que es igual a la unidad para un gas ideal 
y B es el segundo coeficiente virial, el cual es solamente función de la temperatura [12]. Para 
mezclas gaseosas, B depende también de la composición según lo indicado por modelos de 
mecánica estadística que son reportados por varios autores [14-17]. La ecuación virial de 
estado es sumamente útil en el análisis de equilibrio líquido–vapor debido a que existe una 
amplia base de datos para el segundo coeficiente virial [18-22].  
Prausnitz [7], Smith y Van Ness [6], entre otros, presentan la deducción de la dependencia del 
coeficiente de fugacidad con la presión, temperatura y composición del sistema. Para ello se 
apela al concepto de energía libre de Gibbs residual, GR.  







      
3.39
 
Según lo presentado por Prausnitz [7], la Ecuación 3.39 es suficientemente precisa para 
presiones bajas a moderadas. Para sistemas multicomponentes, se presenta la siguiente 














   
3.40
 






    
3.41
 
Debido a que el alcance del presente trabajo incluye el estudio experimental de sistemas 
binarios, es conveniente expresar la Ecuación 3.40, para el caso de dos componentes,  





   
3.42
 





   
3.43
 
B11 y B22 son los segundos coeficientes viriales para los componentes puros y δ12 se expresa 
mediante la ecuación,  
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12 12 11 222B B B        3.44 
En las ecuaciones 3.40 a 3.43 se puede observar que al considerar la mezcla como gas ideal, el 
coeficiente virial Bij es igual a cero y por tanto el coeficiente de fugacidad es igual a uno.  
Adicionalmente, es prudente considerar para los propósitos de este proyecto, que muchos gases 
y vapores tienen una tendencia no-ideal, incluso a presión atmosférica. Ejemplo de estos son el 
ácido acético y el fluoruro de hidrógeno que polimerizan a presiones moderadas [7].  
Si bien es acertado el uso de una forma simplificada de la Ecuación 3.35 para mezclas que se 
comportan idealmente, otros sistemas no pueden considerarse a priori como ideales y se deben 
usar, al menos en primera instancia, formas más precisas para la descripción de la fase vapor. 
Particularmente la predicción de la dimerización del ácido butírico puede llevarse a cabo por 
diversos métodos presentados en la literatura, como lo son los modelos de Nothnagel et al [25] 
y Hayden O’Connell [23]. La metodología aplicada en el desarrollo del proyecto de tesis en este 
sentido se amplía en el Capítulo 4. 
3.3.5 Correlaciones para el Coeficiente de Actividad 
En seguida se presentan algunos modelos de predicción de propiedades termodinámicas para 
mezclas líquidas basadas en los coeficientes de actividad. La más sencilla de esas correlaciones 
es la teoría de las soluciones regulares, la cual puede ser aplicada en el análisis de mezclas de 
componentes no polares usando solamente las propiedades de los componentes puros [7]. Para 
los propósitos del presente estudio, esa correlación no puede ser aplicada puesto que el sistema 
bajo investigación contiene sustancias polares, como será discutido en el Capítulo 4. Debido a lo 
anterior, se revisarán únicamente modelos de actividad especialmente definidos para mezclas 
no-ideales que contienen especies polares.  
Aclarado este punto, se debe recordar que por definición una sustancia polar se refiere a 
aquellas que pueden formar enlaces de hidrógeno o que pueden ser, al menos parcialmente, 
donadores o receptores de electrones [7, 26]. Para este tipo de sistemas, la aplicación del 
concepto de solución líquida ideal es inválida en la gran mayoría de los casos. Ewell, Harrison y 
Berg [27] presentaron una clasificación de las moléculas orgánicas por su potencial de 
asociación o solvatación debido a la formación de puentes de hidrógeno. Si una molécula 
contiene un átomo de hidrógeno enlazada a un átomo con la capacidad de donar un electrón 
(por ejemplo, O, N, F y en algunos casos C), el átomo de hidrógeno puede formar un puente o 
enlace con otra molécula que contenga un átomo donador de electrones. En la Tabla 3.1 se 
presenta un resumen de la clasificación mencionada, la cual permite confirmar cualitativamente 
el distanciamiento de la ley de Raoult para mezclas binarias.  
En adición, la Tabla 3.2, presentada originalmente por Henley y Seader [28], presenta una 
aproximación del tipo de desviación de la idealidad dependiendo de las interacciones entre las 
moléculas de los diferentes tipos, según la clasificación de la Tabla 3.2.  
Tabla 3.1 Clasificación de Sistemas Binarios según su Polaridad 
Tipo Descripción Ejemplos 
I 
Moléculas con capacidad de formar redes 
tridimensionales de enlaces fuertes de hidrógeno 
Agua, glicoles, glicerol, amino alcoholes, hidroxilaminas, 
hidroxiácidos, polifenoles y amidas 
II Otras moléculas que contienen hidrógenos Alcoholes, ácidos, fenoles, aminas primarias y 




Tipo Descripción Ejemplos 
activos y donadores de átomos (O, N y F) secundarias, oximas, compuestos nitro y nitrilos con α-
hidrógenos, amoniaco, hidracinas, HF, cianuro de 
hidrógeno 
III 
Moléculas con átomos donadores pero sin 
hidrógenos activos 
Éteres, cetonas, aldehídos, esteres, aminas ternarias 
(incluyendo piridinas) 
IV 
Moléculas con hidrógenos activos pero sin 
átomos donadores adyacentes que tienen dos o 
tres átomos de cloro en el mismo carbono 
CHCl3, CH2Cl2, CH3CHCl2, CH2ClCH2Cl, etc. 
V 
Todas las demás moléculas que no tengan ni 
hidrógenos activos ni átomos donadores. 
Hidrocarburos, disulfuro de carbono, sulfuros, 
mercaptanos, halohidrocarburos no incluidos en el tipo IV 
La información presentada en las Tablas Tabla 3.1 y Tabla 3.2, es de gran importancia puesto 
que sugiere el tipo de interacciones que se pueden presentar en los sistemas a analizar. Por 
ejemplo, el análisis del sistema binario alcohol isoamílico (tipo II) y butirato de isoamilo (tipo III) 
podría, sin tener información inicial, una desviación positiva de la idealidad, lo cual se corroboró 
luego de la experimentación (Véase, Capítulo 4).   
Respecto a los modelos comúnmente aplicados para cuantificar la no-idealidad de la fase 
líquida, se han planteado muchas ecuaciones empíricas y semiteóricas para sistemas que 
contienen compuestos polares y no polares [7, 29-39]. Esas ecuaciones contienen parámetros 
de interacción binaria obtenidos de datos experimentales. Algunas de esas ecuaciones son 
presentadas en la Tabla 3.3 expresadas para sistemas binarios. Entre ellas, las más generales 
son UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical) y UNIFAC (Universal Functional Activity Coeffient) [33-
34, 40]. Para ciertas correlaciones de coeficiente de actividad, se pueden calcular fácilmente las 
entalpías de exceso de la mezcla, sin embargo a menos de que se conozca la dependencia de 
los parámetros del modelo con la presión, los volúmenes de exceso no se pueden determinar 
directamente [28]. En la mayoría de los casos, la contribución del volumen de exceso al volumen 
total de la mezcla es generalmente cercana a cero para soluciones que no contengan 
electrolitos. Por ejemplo, una mezcla altamente no-ideal de etanol en n-heptano a 25°C tiene un 
volumen de exceso de 0.465 cm3 mol-1 y su volumen ideal es de 106.3 cm3 mol-1, es decir, la 
contribución del volumen de exceso es menor al 0.5% [7].  
Tabla 3.2 Clasificación de la Desviación de la Idealidad en Sistemas Binarios 
Tipo de Desviación Sistemas Binarios Efecto de los enlaces de Hidrógeno 
Siempre negativa III + IV Formación de enlaces de hidrógeno 
Casi Ideal, positiva o 
ideal 
III + III 
No hay formación de enlaces de 
hidrógeno 
III + V 
IV + IV 
IV + V 
V + V 
Usualmente positiva, 
en pocos casos 
negativa 
I + I 
Formación y ruptura de enlaces de 
hidrógeno 
I + II 
I + III 
II + II 
II + III 
Siempre positiva 
I + IV (frecuentemente solubilidad limitada) Formación y ruptura de enlaces de 
hidrógeno por parte de los tipos I y II II + IV 
Siempre positiva 
I + V Solamente ruptura de enlaces de 
hidrógeno II + V 
A continuación se presentará una revisión de algunos modelos de coeficientes de actividad 
comúnmente aplicados en sistemas de esterificación [41-49].  
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3.3.5.1 Ecuación de Wilson 
Ciertas mezclas de sustancias polares con moléculas no polares (por ejemplo sustancias de las 
clases II y V) pueden exhibir desviaciones fuertemente positivas de la idealidad [28]. La Figura 
3.1 presenta los coeficientes de actividad para el sistema etanol + n-hexano a 1 atm con el 
modelo de Wilson. Se presentan también en dicha figura los datos experimentales obtenidos por 
Sinor y Weber [50]. Como se observa, este modelo ajusta adecuadamente los datos 
experimentales y fue uno de los primeros casos estudiados en los que el modelo de Van Laar no 
resultó conveniente puesto que el coeficiente de actividad calculado siempre era menor de 1.2 
[28]. El modelo de Van Laar predice moderadamente bien este sistema entre una composición 
de 0.2 a 0.9, pero en las regiones de alta dilución presenta graves fallas [28, 50]. Errores 
incluso más altos se presentan en sistemas donde se presenta la formación de dos fases 
líquidas. Sin embargo, la introducción del modelo Wilson en 1964 [51] fue exitoso en la 
predicción de este tipo de sistemas altamente no-ideales [7, 11].  
x 
Etanol









Figura 3.1 Equilibrio Líquido-vapor del sistema Etanol + n-Hexano a 1 atm. Modelamiento con Wilson 
(Aspen Plus V. 7.2). Datos Experimentales de Sinor y Weber [50]. 
En la correlación de Wilson, se introdujeron los efectos de la diferencia de tamaños de 
moléculas y fuerzas intermoleculares como una derivación del modelo de Flory-Huggins [52]. La 
fracción en volumen global de cada componente fue reemplazada por las composiciones 
locales, que están directamente relacionadas con las segregaciones locales de moléculas 
causadas por las interacciones entre los diferentes pares de sustancias. Wilson propuso para la 
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Donde λij y λji son las energías de interacción entre las moléculas i y j. Prausnitz y Renon 
presentaron la derivación realizada por Wilson para energía libre de Gibbs en exceso [52],  
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La ecuación de Wilson es muy efectiva en la región de composiciones diluidas, donde los efectos 
de la entropía dominan sobre los efectos entálpicos [6]. Prausnitz indica que para soluciones 
con desviaciones positivas de la idealidad, Λij<1, mientras que para soluciones con desviaciones 
negativas, Λij>1.  
3.3.5.2 Modelo NRTL 
A pesar que la ecuación de Wilson puede extenderse a la determinación de sistemas líquidos 
inmiscibles agregando un tercer parámetro de interacción binaria, las limitaciones en la 
precisión son considerables [7, 35, 52]. Por esa razón se introdujo al método NRTL (not random 
two liquids) el cual es un modelo de composición local que ha tenido gran éxito en la 
representación de sistemas líquido-líquido altamente no-ideales [52]. Este modelo presentado 
por Renon y Prausnitz solamente requiere parámetros de interacción binaria de las parejas 
constituyentes, para la descripción del equilibrio de fases.  
Renon y Prausnitz definen la composición local en términos de las fracciones molares en lugar 
de las fracciones en volumen como se presentó en la Ecuación 3.45. La composición local de la 
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Para la pareja ij, τij y τij son parámetros ajustables y αij es un tercer parámetro que puede ser 
fijado o ajustado, dependiendo del tipo del sistema [52-53]. La energía libre de Gibbs en exceso 


















De igual manera que para la Ecuación 3.46, al derivar la ecuación se puede obtener una 
expresión explicita para el coeficiente de actividad del componente i. Debido a la importancia 
que tiene este modelo de actividad para el presente proyecto, se consideró relevante presentar 
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Tabla 3.3 Algunos Modelos de Coeficientes de Actividad para el Caso Binario. Tomado de Henley y Seader [28]. 
Modelo Ecuación para la Especie 1 Ecuación para la Especie 2 Ecuación No. 
Margules (una constante, simétrico) 
2
1 2log Ax   
2
2 1log Ax   
3.49 
Margules (dos constantes)  21 2 12 1 21 12log 2x A x A A        
2
2 1 21 2 12 21log 2x A x A A       
3.50 
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3.51 










    










    
    
3.52 
Wilson (dos constantes)   12 21
1 1 12 2 2
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    
3.54 
UNIQUAC (dos constantes) 
 
1 1 1
1 1 2 1 2
1 1 2
21 12
1 1 2 21 2 1
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Las variables denominadas gij y gji, son las energías de interacción entre los pares de moléculas. 
Adicionalmente, los autores del modelo sugieren las siguientes restricciones,  
ji ijG G         3.60 
ji ij          3.61 
1ii jjG G          3.62 
0ii jj           3.63 
Por otra parte, el parámetro αji caracteriza la tendencia de las especies j e i a estar distribuidas 
de una forma no aleatoria. Cuando αji = 0, las fracciones molares locales son iguales a las 
fracciones globales. Generalmente, el término αji es independiente de la temperatura y solo 
depende de las propiedades de las moléculas. El valor de αji generalmente oscila entre 0.2 y 
0.47. Cuando αji < 0.426, el modelo predice inmiscibilidad de fases [35]. Aún cuando el 
parámetro αji puede ser tratado como un parámetro ajustable, el cual puede ser determinado a 
partir de regresión de datos experimentales, comúnmente αji se ajusta según las siguientes 
reglas [7], 
 αji = 0.20 para mezclas de hidrocarburos saturados y especies polares no asociadas (por 
ejemplo, n-heptano + acetona).  
 αji = 0.30 para mezclas de compuestos no polares (ejemplo, benceno + n-heptano), excepto 
fluorocarbonos y parafinas; mezclas de especies polares que muestran desviaciones 
negativas de la ley de Raoult (ejemplo, acetona + cloroformo) y desviaciones positivas 
moderadas (ejemplo, etanol + agua); mezclas de agua y compuestos polares no asociados 
(ejemplo, agua + acetona).  
 αji = 0.40 para mezclas de hidrocarburos saturados y perfluorocarbonos homólogos (por 
ejemplo, n-hexano + perfluoro-n-hexano). 
 αji = 0.47 para mezclas de un alcohol u otro especie fuertemente auto-asociada con 
especies no polares (ejemplo, etanol + benceno); mezclas de tetracloruro de carbono con 
acetonitrilo o nitrometano; mezclas de agua con butilglicol o piridina.  
Para sistemas binarios, el modelo NRTL se reduce a la Ecuación 3.54 de la Tabla 3.3. Es posible 
comprobar también que para una solución ideal τji = 0. A pesar que αji es un parámetro 




ajustable, existe una pequeña pérdida de precisión en el ajuste de los datos si se decide fi jar el 
parámetro, según las reglas antes mencionadas.  
Así como se mencionó para el modelo de Wilson, es posible obtener los parámetros para NRTL 
de un sistema binario a partir de coeficientes de actividad experimentales con la aproximación 
de dilución infinita, por medio de la solución simultánea de las ecuaciones, 
 1 21 12 12 12ln exp    
   
    
3.64
 
 2 12 21 12 21ln exp    
   
    
3.65
 
De igual forma, la entalpía de exceso para una solución líquida no-ideal se puede estimar a 
partir del modelo NRTL suponiendo que (gij – gjj) varía linealmente con la temperatura. De esta 
manera, Seider demostró que para un sistema binario [54], 
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Nagata y Yamada [55] reportaron que los parámetros de NRTL deben ser determinados 
simultáneamente de datos líquido–vapor y datos de calores de mezcla para obtener mejor 
precisión en el modelamiento termodinámico del sistema.  
3.3.5.3 Modelo UNIQUAC 
Como un intento de colocar el cálculo de los coeficientes de actividad de la fase líquida en una 
base teórica, Abrams y Prausnitz [56] usaron modelos de mecánica estadística para derivar una 
nueva expresión para la energía libre de Gibbs en exceso. Su modelo denominado UNIQUAC 
(universal quasi-chemical), generaliza los modelos previos en cuanto a la predicción del 
comportamiento de mezclas cuyos componentes difieren apreciablemente en forma y tamaño 
molecular. Al igual que NRTL, UNIQUAC es un modelo de composición local que en lugar de usar 
dicha definición en términos de fracciones en volumen o fracciones molares, emplea una 
fracción de área local, θij, como la variable principal de concentración [7].  
Cada molécula es caracterizada por dos parámetros estructurales que son determinados con 
relación a un segmento estándar de una esfera equivalente con un diámetro igual a la longitud 
de una unidad monomérica de polietileno (-CH2-)  [28]. Los dos parámetros estructurales son el 
número de segmentos por molécula, r (parámetro de volumen) y la superficie relativa de la 
molécula, q (parámetro de superficie). Gmehling y Onken reportaron los parámetros calculados a 
partir de ángulos y distancia de enlace para una gran cantidad de sustancias [34]. Para otros 
compuestos, Brelvi [57] presentó un método de contribución de grupos para la determinación de 
dichos parámetros. El modelo UNIQUAC presenta la energía libre de Gibbs en exceso de la 
siguiente forma, 
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Los dos primeros términos en el lado derecho de la Ecuación 3.68 se refieren a los efectos 
combinatoriales debido a las diferencias en el tamaño de las moléculas. El último término se 
refiere a la contribución residual debido a las diferencias en las fuerzas moleculares. Así, se 
construyó la noción de considerar al coeficiente de actividad como la contribución de un término 
combinatorial y uno residual que es la base del modelo UNIFAC, revisado en la sección 3.3.5.4. 
En la Ecuación 3.68 se hacen explícitos los siguientes términos, 
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Además, Z, en la Ecuación 3.68, es el número de coordinación del sistema, que se ajusta en un 
valor de 10, según las recomendaciones de Gmehling y Onken [34]. La Ecuación 3.71 contiene 
dos parámetros ajustables para cada sistema binario, (uji – uii) y (uij – ujj), los cuales son 
funciones lineales con la temperatura. Según lo anterior, el modelo puede condensarse en la 
siguiente expresión, 
ln ln lnC Ri i i           3.72 
Donde se distingue la contribución combinatorial de la residual. Abrams y Prausnitz también 
demuestran que si los valores de qi y ri son iguales a uno, el modelo de actividad se vuelve 
idéntico a la ecuación de Wilson. Además, se indica que el modelo UNIQUAC es más preciso que 
Wilson y NRTL, incluso en la predicción de equilibrios líquido–líquido [56].   
3.3.5.4 Métodos de Contribución de Grupos y la Ecuación de UNIFAC 
La predicción de los coeficientes de actividad de la fase líquida para mezclas no-ideales es 
necesaria incluso cuando no se tienen datos experimentales del equilibrio de fase y cuando 
modelos sencillos como el de soluciones regulares no es válido debido a la presencia de 
sustancias polares. Durante la década de 1960, varios investigadores [35-36, 38, 51-52] 
presentaron métodos basados en el tratamiento de mezclas de los grupos funcionales que 
componen las moléculas presentes. La precisión de estos métodos se incrementa según el 
número de grupos funcionales que se tomen, pero emplear un gran número de grupos 
funcionales hace tedioso el cálculo. En la práctica, Gmehling y Rasmussen [31, 34] propusieron 
alrededor de 50 grupos funcionales que pueden representar miles de mezclas líquidas 
multicomponentes, basados principalmente en el trabajo de Bondi [37].  
Para calcular la energía libre de Gibbs parcial molar en exceso a partir de los coeficientes de 
actividad y las entalpías de exceso, se requieren parámetros de forma y tamaño para cada grupo 




funcional y parámetros de interacción binaria para cada interacción entre grupos funcionales. 
Los parámetros de tamaño pueden ser calculados a partir de correlaciones teóricas, tal y como 
se hace para UNIQUAC [57].  
Los parámetros de interacción entre grupos funcionales pueden ser calculados a partir de 
regresiones de datos experimentales de muchos sistemas con variedad de grupos funcionales. 
De esta forma es posible predecir equilibrios de fase para sistemas que no se han evaluado 
experimentalmente a partir de las interacciones entre los grupos funcionales de las moléculas 
que componen el sistema.  
El modelo UNIFAC (Functional-group activity coefficients) es un método de contribución de 
grupos, presentado inicialmente por Fredenslund, Jones y Prausnitz [31]. En este modelo se 
tienen parámetros independientes de la temperatura lo que hace que estén fácilmente 
disponibles para una gran cantidad de grupos funcionales sin hacer distinción en las 
condiciones en que fueron medidos.  
Este método permite hacer predicciones razonables en un amplio intervalo de temperatura 
(entre 270 K – 425 K) y presiones de hasta 4 atm [28, 34]. Es posible predecir equilibrios de 
fase fuera de estos intervalos pero la precisión se ve altamente comprometida [32]. Una gran 
desventaja de método radica en la falta de precisión para componentes gaseosos a condiciones 
normales, por ejemplo el CO2, cuyas interacciones con otros componentes han sido 
ampliamente estudiados recientemente [58-59].   
El método UNIFAC está basado en la Ecuación 3.68 de UNIQUAC, con la diferencia que los 
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En donde vk(i) es el número de grupos funcionales del tipo k en la molécula i. Rk y Qk son los 
parámetros de volumen y área de los grupos funcionales, respectivamente. El término residual 
en la Ecuación 3.68, se reemplazó por la expresión, 
 ( ) ( )ln lnΓ lnΓR i ii k k k
k
v  
   
3.75
 
Con Γk, como el coeficiente de actividad residual del grupo funcional k en la mezcla, y Γk(i), la 
misma propiedad pero referente a una mezcla que solo tiene moléculas del tipo i. Esta última 
cantidad debe cumplir la restricción que γiR sea igual a uno cuando xi → 1. Las dos propiedades 
enunciadas anteriormente se definen en forma simular según la Ecuación, 
lnΓ 1 ln m kmk k m mk

















Donde θm es la fracción de área del grupo funcional m, dada por la ecuación,  
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Tmk es el parámetro de interacción entre los grupos funcionales m y k, y se determina con la 







     
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Donde amk ≠ akm. Cuando m = k, amk, es igual a cero. Frendenslund y Rasmussen, y Gmehling y 
Onken, han publicado una serie de trabajos de reporte y actualización de los parámetros Rk, Qk y 
amk [33-34, 60]. Esos trabajos enfatizan en que los valores de Rk y Qk son iguales para todos los 
subgrupos en un grupo principal, por ejemplo, los parámetros para el grupo –CH3– son iguales 
para los grupos –CH2–, >CH– y C. La Figura 3.2 presenta un diagrama donde Gmehling, 
Frendenslund y Rasmussen presentan los parámetros de interacción entre grupos disponibles 
en la segunda revisión del método (1982), aunque se aclara que la última revisión oficial se 
elaboró en 2002 y su diagrama no se presenta aquí por la densidad de la información 
presentada [61]. Adicionalmente, Rasmussen y Gmehling presentan la distinción entre el 
método base UNIFAC, el cual se emplea en el presente proyecto, con aquellas modificaciones 
presentadas en las versiones UNIFAC Lyngby y UNIFAC Dortmund, cuyos modelos incluyen 
parámetros obtenidos a partir de datos experimentales, especialmente para estimar el término 
dependiente de la temperatura [32-34]. 
Larsen y colaboradores [60] hicieron algunos comentarios respecto a la precisión y confiabilidad 
de UNIFAC para algunos tipos de compuestos orgánicos. Se hace énfasis en los compuestos de 
interés para los propósitos que conciernen este trabajo, específicamente, ésteres, alcoholes, 
ácidos carboxílicos y agua.  
 Alcoholes: El metanol se describe en sí mismo por el grupo funcional CH3OH, sin embargo, 
los demás alcoholes se manejan por el grupo funcional –OH. Los parámetros para alcoholes 
fueron determinados principalmente a través de equilibrios de fase con ciclohexano, 
benceno y tetracloruro de carbono.  
 Ésteres: El modelo intenta describir a los ésteres por su grupo principal –COO–. Sin embargo 
se encontró que esta consideración no ofrece resultados tan satisfactorios en comparación 
con el uso del grupo CH2COO. Se prefiere entonces el uso del grupo CH2COO puesto que 
describe exitosamente a la gran mayoría de los ésteres estudiados durante la definición del 
modelo. Larsen indica que no se obtienen representaciones confiables para formiatos, 
acrilatos y benzoatos [60]. Se definió un grupo funcional únicamente para la definición de 
formiatos y el grupo COO se recomienda para otros ésteres que no sean representados 
exitosamente con los grupos  –COO– y CH2COO. 
 





Figura 3.2 Parámetros Disponibles en la Revisión No. 2 de UNIFAC [34]. 
 Ácidos carboxílicos: Los ácidos carboxílicos son descritos en UNIFAC por el grupo COOH como 
grupo principal. El ácido fórmico se describe de la misma forma que los demás ácidos, sin 
embargo, se tienen pobres resultados en la predicción del comportamiento de esta 
sustancia [60].  
 Agua: Muchos sistemas son difíciles de describir a través de UNIFAC debido a la alta no-
idealidad de los sistemas que contienen agua. Adicionalmente, algunos sistemas tienen 
cierta dificultad para la medición de equilibrio líquido–vapor debido a la formación de dos 
fases liquidas, por tanto algunos parámetros reportados para el agua, provienen de 
regresiones de equilibrio líquido–líquido [32, 34, 60-61].  
Finalmente, Gmehling presenta una comparación entre los métodos de estimación de 
coeficientes de actividad [62]. En la Figura 3.3 se evidencian las bajas desviaciones de UNIFAC 
contra otros modelos que requieren necesariamente el ajuste de datos experimentales.  
Los datos presentados en esa figura hacen referencia al promedio de desviaciones relativas 
entre datos predichos y experimentales para 3300 set de datos en equilibrio líquido–vapor. Esto 
indica que UNIFAC puede ser usado exitosamente como modelo a priori para calcular 
coeficientes de actividad. Sin embargo es recomendable, siempre y cuando sea posible, obtener 
parámetros a partir de la regresión de datos experimentales.  




Figura 3.3 Comparación de la Desviación de Modelos de Actividad [62]. 
 
3.4 Equilibrio Líquido-Líquido 
Cuando la naturaleza química de los componentes es sustancialmente diferente y los 
coeficientes de actividad son bastante mayores a la unidad, dos o más fases líquidas pueden 
coexistir en equilibrio. Este fenómeno tiene considerables implicaciones prácticas en los 
procesos de separación industrial, de allí la importancia de su estudio en el presente trabajo 
[28]. Algunos ejemplos de la importancia de las operaciones donde se involucra el equilibrio 
líquido–líquido son presentadas por Kirk y Othmer [63]. Entre ellas se tiene la extracción 
líquido–líquido, de suma importancia en bioprocesos, el flujo bifásico en tuberías y la presencia  
de dos fases líquidas en sistemas de destilación que acarrea al decremento en la eficiencia 
energética [1].  
Termodinámicamente, al analizar ciertos sistemas, algunos autores han llegado a la conclusión 
que el tratamiento convencional para el equilibrio líquido-vapor, presentado en la Ecuación 5.35, 
puede llevar a la observación de inestabilidad de fases, lo cual indica la presencia de más de 
una fase líquida [8].  
Se puede derivar de la Ecuación 3.19, una expresión que permite describir la coexistencia de 
dos fases líquidas, 
i i i ix x
    
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En forma similar a lo ilustrado por Henley y Seider [28], se presenta en la Figura 3.4, el diagrama 
de equilibrio del sistema metanol + ciclohexano a diferentes temperaturas usando el modelo de 
actividad UNIFAC disponible en Aspen Plus 7.2. En cierta región de composiciones de la curva 
existe la posibilidad de encontrar tres posibles soluciones para la composición, x1, a 298 K, lo 
cual indica inestabilidad de fases [7]. Los datos de Kiser, Johnson y Shetlar, muestran que para 
este sistema existe completa miscibilidad a 298 K hasta una composición de 12.91% mol y 
desde 82.48% mol de metanol [64].  
























Figura 3.4 Equilibrio líquido-vapor del sistema Metanol + Ciclohexano a varias temperaturas. Simulado con 
el modelo UNIFAC (Aspen Plus V.7.2). 
El incremento en la temperatura del sistema representado en la Figura 3.4 produce el aumento 
en la miscibilidad de los componentes haciendo que a cierta temperatura, en este caso, 
alrededor de 340 K, exista miscibilidad total. Esta temperatura se denomina en la teoría del 
equilibrio líquido–líquido, temperatura crítica [9]. Luego de esta temperatura, la inestabilidad de 
fases cesa y es posible modelar el sistema con la Ecuación 3.35. Sin embargo, el modelamiento 
del equilibrio líquido–líquido puede ser tratado con los modelos de actividad presentados en la 
Tabla 3.3, con excepción del modelo Wilson [7].  
Prausnitz indica que el modelo de Van Laar es capaz de predecir con buena precisión la región 
de inmiscibilidad para sistemas binarios y ternarios que posean dos pares parcialmente 
miscibles [7]. A pesar de ello, para sistemas ternarios con un solo par de sustancias miscibles 
parcialmente, Joy y Kyle [65] indican que Van Laar no representa en forma apropiada la región 
cercana al punto crítico de la mezcla.   
Por otra parte, la aplicación del modelo NRTL en sistemas líquido–líquido ha sido ampliamente 
estudiada y aplicada [41-42, 47, 66-68]. En general, Renon y Prausnitz [35] demostraron que la 
ecuación NRTL es superior a Van Laar y a otros modelos de composición global. Sistemas 
multicomponentes que contengan solamente un par completamente miscible pueden ser 
modelados satisfactoriamente cuando se siguen las recomendaciones de Prausnitz acerca de 
las constantes de no-aleatoriedad, αij y cuando los parámetros ajustables del modelo se 
obtienen de una regresión de datos de solubilidad entre los componentes parcialmente 
miscibles [28]. Sin embargo para sistemas multicomponentes, en los que existe más de una 
pareja completamente miscible, las predicciones en la región cercana al punto crítico del domo 
de solubilidad son muy sensibles a los valores de αij, donde i y j son las especies parcialmente 
miscibles. Debido a ello, Renon et al [35, 52] y Mertl [69] recomiendan obtener los valores del 
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parámetro αij a partir de datos ternarios. Un inconveniente de este modelo en la predicción de 
sistemas líquido–líquido fue estudiada por Heidemann y Mandhane, quienes encontraron 
problemas en la predicción de sistemas que tienen múltiples desfases en la curva de solubilidad 
[70]. Lo anterior se puede ilustrar mediante el análisis del sistema agua + n-butil acetato. 
Stephenson et al [71] presentaron datos de solubilidad mutual en el intervalo de 273 – 364 K.  
En la Figura 3.5 se presenta la concentración de agua en la fase acuosa contra la temperatura. 
Dicha curva presenta desfases en la concentración, es decir, no tiene una tendencia monotónica 
con la temperatura [8]. Para la construcción de ese diagrama se usaron los parámetros 
disponibles en la base de datos de Aspen Plus®. Se observa que el modelo NRTL no predice 
adecuadamente el comportamiento de esa fase, sin importar el valor asignado a αij. Por otro 
lado, se realizó la misma predicción con el modelo UNIFAC, el cual ajusta en levemente mejor los 
datos experimentales. De este análisis se pueden corroborar las consideraciones de Heidemann 
y Mandhane, quienes sugieren que de ser necesaria la aplicación del modelo NRTL, se deberían 
usar diferentes sets de parámetros para diferentes regiones de composición, con lo cual se 
deberían minimizar los errores en la predicción del comportamiento de fases [70].  
Fracción Masa de Agua en Fase Acuosa

















Figura 3.5 Equilibrio líquido-líquido del sistema n-Butil Acetato + Agua. Datos experimentales de 
Stephenson et al [71] contra simulaciones realizadas en Aspen Plus 7.2. 
Finalmente, respecto a la precisión de los modelos UNIFAC y UNIQUAC en la predicción de 
sistemas en equilibrio líquido–líquido se debe mencionar la buena correlación para la mayoría 
los casos reportados en la literatura [41-42, 59, 68, 72-76]. Los parámetros ajustables de 
UNIQUAC pueden obtenerse por regresión de datos de solubilidad mutual de sistemas binarios. 
En este sentido, el modelo UNIQUAC tiene una particular ventaja sobre el modelo NRTL de tres 
parámetros, puesto que sus parámetros pueden ser obtenidos también a partir de datos de 
coeficientes de dilución infinita o de una condición azeotrópica. En los casos cuando se cuente 
con datos experimentales precisos del equilibrio líquido–líquido o líquido-vapor a diferentes 
temperaturas, la regresión de parámetros de UNIQUAC ofrece buenas correlaciones para ambas 
condiciones de equilibrio, simultáneamente [7, 28].  




Por otra parte, a pesar que UNIFAC no debería ser usado como modelo completamente 
predictivo del equilibrio líquido–líquido, puede generar información sobre el orden de magnitud y 
dar estimaciones en ausencia de datos experimentales. Este modelo tiene éxito en determinar la 
tendencia de una curva binodal, mas no así para cuantificar con precisión la distribución de 
fases. A pesar de ello, UNIFAC es sumamente acertado en determinar si hay o no, dos fases 
líquidas en un sistema [31]. Fredenslund et al presentaron numerosas comparaciones entre las 
predicciones de UNIFAC y datos experimentales para numerosos sistemas ternarios [31].  
En casos donde un modelo no describa adecuadamente el comportamiento del sistema en el 
intervalo de presión, temperatura y composición deseado, se suelen usar dos o más juegos de 
parámetros para representar las diferentes regiones del diagrama de fases [1-2]. Este es el caso 
de los sistemas en equilibrio líquido-líquido-vapor, según se comenta en la Sección 3.5.  
3.5 Equilibrio Líquido-Líquido-Vapor 
Los equilibrios líquido–líquido–vapor (ELLV) se encuentran ampliamente en la industria y son de 
particular importancia para los propósitos de este trabajo, puesto que la presencia de agua 
supone la condición de inmiscibilidad con algunos de los componentes y adicionalmente, en un 
proceso de destilación convencional o reactiva, la existencia de la fase vapor hace imperativa la 
consideración de un equilibrio de este tipo.  
Para ilustrar estos sistemas se presenta en la Figura 3.6 el sistema etanol + ciclohexano en 
ELLV a 101.3 kPa. Para la simulación de este sistema se usó el modelo UNIQUAC (parámetros 
de la base de datos de Aspen Plus® V.7.2) para la región de equilibrio líquido–líquido y UNIFAC 
para las demás regiones del diagrama de fases. Para este sistema binario a la presión 
especificada, a temperaturas inferiores a T1 (337.15 K) no existe fase de vapor y solamente 
existen dos fases líquidas α y β. A la temperatura T1, se genera fase de vapor en equilibrio con 
las dos fases líquidas, cuyas composiciones vienen dadas por los puntos A y B. La composición 
del vapor está dada por el punto C, el cual es un azeótropo heterogéneo. A una temperatura 
mayor a T1, existen dos posibilidades: el vapor en equilibrio con cierto líquido puede generar dos 
fases al condensarse o por el contrario, permanecer en usa sola fase líquida, α o β, según sea el 
caso. Un sistema con composición global en la región de dos fases tenderá a separarse en dos 
fases líquidas según las composiciones presentadas por las líneas de equilibrio líquido–líquido.  
Finalmente, es conveniente referirse a las herramientas termodinámicas que permiten predecir 
la existencia de dos fases líquidas en un sistema a determinadas condiciones de presión, 
temperatura y composición. Para ello Abbott y Van Ness [9] presentaron una amplia revisión del 
análisis de estabilidad de fases presentado inicialmente por Baker et al [77] y posteriormente 
estudiado en detalle por Prausnitz et al [7]. Puesto que abordar a profundidad esta temática se 
encuentra fuera del alcance del presente documento, se presenta en seguida una breve 
recopilación de aspectos relevantes y directamente involucrados en el estudio de interés. Es así 
que a partir de la aplicación de la Ecuación 3.23 para la energía libre de Gibbs se puede obtener 
una correlación para un sistema binario a temperatura y presión constantes, 
 1 1 2 2 1 1 2 2ln ln




En donde G1 y G2 son las energías libres de Gibbs molares para los componentes puros. Debido 
a que las fracciones molares están acotadas entre cero y uno, el término en el paréntesis de la 
Ecuación 3.81 siempre es negativo, por tanto la energía libre de Gibbs de la solución ideal 
siempre será una combinación lineal entre las energías de los componentes puros. 
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x,y - Fracción molar de Etanol
























Figura 3.6 Equilibrio líquido – líquido - vapor del sistema Etanol + Ciclohexano a 101.3 kPa. Simulación 
realizada en con parámetros de UNIQUAC/UNIFAC-Gas ideal (Aspen Plus V.7.2). 
Entonces para mezclas ideales, un gráfico de la energía libre de Gibbs contra la composición es 
cóncavo hacia arriba. Por tanto el criterio de estabilidad presentado por Abbott y Van Ness 
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Una ilustración de este hecho se presenta en la Figura 3.7, donde se muestra la curva de la 
energía libre de Gibbs para el sistema n-Pentano + n-Heptano a 101.3 kPa y 303 K. Para los 
cálculos se usó el modelo de actividad UNIQUAC para la fase líquida (parámetros provenientes 
de la base de datos de Aspen Plus®) y la ecuación de estado de Redlich-Kwong para la fase 
vapor. En esa misma figura se presenta el comportamiento del sistema altamente no-ideal 
etanol + n-heptano, similar al tratado en la Sección 3.3.5.1. Se observa que el primer sistema 
puede considerarse cercano a la idealidad puesto que en todo el intervalo de composiciones es 
cóncavo hacia arriba, mientras que el sistema etanol–n-heptano presenta una región de 
concavidad hacia abajo entre x1 igual a 0.17 y 0.89. De ello, puede esperarse que en esta zona 
de composiciones se presente la aparición de dos fases líquidas, aumentando así la no-




idealidad del sistema. Por otra parte, la mezcla de alcanos analizada posee miscibilidad en todo 
el intervalo de composiciones.      
x - Fracción Molar de n-Heptano













































































Figura 3.7 Análisis de Estabilidad de Fases. Energía libre de Gibbs para los sistemas n-Pentano + n-
Heptano y Etanol + n-Heptano a 101.3 kPa. Simulación realizada Aspen Plus V.7.2 (UNIQUAC-RKS). 
3.6 Predicción de Propiedades Termodinámicas 
Durante la etapa de diseño de un proceso químico se requiere información concerniente a la 
naturaleza física y química de las sustancias involucradas, así como de su respuesta ante 
cambios en las condiciones de operación [28].  
Cada una de estas características deben conocerse en forma suficientemente precisa para 
predecir adecuadamente el proceso químico que se está diseñando o evaluando [29]. Según lo 
indican Prausnitz y colaboradores [7], el conocimiento de estas propiedades requiere a menudo 
de modelos matemáticos que se ajusten al fenómeno físico que ocurre en un proceso. Estos 
modelos pueden construirse a través de fundamentos empíricos o bases teóricas, sin embargo 
los modelos más acertados tienen un componente de ambas partes. Si bien la termodinámica 
clásica no puede, en sí misma, estimar una propiedad física, esta ofrece herramientas para la 
correlación de ciertas propiedades a partir de otras conocidas [29].  
Entonces, es indudable el valor del conocimiento de datos experimentales de las propiedades de 
las sustancias. Sin embargo para algunos procesos es difícil recolectar información experimental 
para los componentes de interés a pesar de los avances en la generación y recopilación en 
bases de datos. En ese sentido, el ingeniero puede apelar a la medición experimental, pero este 
proceso puede ser sumamente costoso en términos de tiempo y dinero.  
 Capítulo 3. Estudio Termodinámico: Aspectos Teóricos y Estimación de Propiedades 
3-27 
 
Por otra parte, los estudios contemporáneos en termodinámica química tienden a generar 
modelos teóricos para la predicción de ciertas propiedades, empleando para ello avanzadas 
herramientas de cómputo, poca información de entrada y bases propias de la física molecular 
[78]. A pesar de esos avances, el conocimiento de las propiedades termofísicas a partir de 
simulaciones está lejos de ser adecuado para la mayoría de los casos, por tanto el trabajo de 
laboratorio juega un papel esencial en la etapa temprana del diseño de procesos.  
Una forma de estimar propiedades es la teoría de los estados correspondientes, propuesta por 
van der Waals en 1873. Reid y colaboradores [29] revisan extensamente esa teoría, la cual se 
puede resumir de la siguiente forma, 
“La ley de estados correspondientes expresa la generalización de las propiedades de equilibrio 
que dependen de las fuerzas intermoleculares en relación a las propiedades críticas en una 
forma universal” [79]. 
Además de ello, Reid et al [29], indican que esta teoría ha sido mejorada para casos específicos 
a través de contribuciones empíricas para cada una de las propiedades. Otras modificaciones 
incluyen términos dependientes del factor acéntrico (ω) y el momento dipolar (δ) de la molécula 
para describir sistemas en fase líquida y/o con alta polaridad. Adicionalmente, la descripción de 
la estructura molecular llevó a la predicción de las propiedades físicas a partir de la contribución 
individual de los grupos funcionales de la molécula. Este tipo de modelos han sido empleados 
para la descripción de propiedades que no cuentan con datos experimentales como lo es en 
primera instancia, el caso del estudio de la producción de butirato de isoamilo. 
El caso de mayor relevancia se presenta en la obtención de propiedades físicas para el butirato 
de isoamilo, pues como se revisó en la Sección 1.3, se encuentran pocos datos en la literatura 
para esta sustancia. Para ello, se presenta el desarrollo empleado para la estimación de las 
propiedades faltantes, todo ello con el ánimo de alimentar estos datos a un simulador de 
procesos químicos para evaluar las alternativas de producción. Para esta labor se emplearon 
metodologías reportadas en la literatura, además de herramientas de estimación incluidas en el 
software Aspen Plus V.7.2. 
3.6.1 Propiedades Críticas 
Los métodos de mayor precisión se basan en la teoría de los estados correspondientes, la cual 
requiere como parámetros de entrada, el valor de las propiedades críticas de la sustancia 
además del factor acéntrico y el momento dipolar [29]. La única de esas propiedades del 
butirato de isoamilo que se reportó en la literatura es la temperatura crítica (Tc = 618.83 K) [80]. 
Debido a ello, se estimaron las demás propiedades requeridas (Pc, Vc, ω y δ) empleando 
métodos de contribución de grupos reportados en el texto de Reid y colaboradores [29]. La 
estimación de la temperatura crítica se usó como valor de referencia, pues al comparar el 
resultado con el valor experimental se puede vislumbrar el error de los métodos de contribución 
de grupos en la predicción de las demás propiedades.  
3.6.1.1 Temperatura Crítica, Tc 
Para la estimación de la temperatura crítica se empleó el método de Joback, el cual describe los 
grupos funcionales de gran cantidad de compuestos orgánicos [81]. La temperatura crítica se 
describe por medio de la ecuación, 
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En donde tck, es la contribución de los grupos funcionales a la temperatura crítica, Tb, es la 
temperatura normal de ebullición y Nk, el número de grupos funcionales del tipo k en la 
molécula. Los valores para las contribuciones empleando el método de Joback y el número de 
grupos funcionales de cada tipo en la molécula de butirato de isoamilo se presentan en la Tabla 
3.4.  
Tabla 3.4 Parámetros del Método de Joback para la estimación de las propiedades críticas [81]. 
Grupo, k Número tck pck vck 
-CH3 3 0,0141 -0,0012 65 
-CH2- 4 0,0189 0,0000 56 
=CH- 1 0,0164 0,0020 41 
-COO- 1 0,0481 0,0005 82 
Según se reportó en la Tabla 1.10, se empleó el promedio del punto normal de ebullición de los 
datos reportados, es decir, 451.65 K. De esta forma se calculó la temperatura crítica en 621.47 
K, la cual se desvía en 0.43% (2.64 K) del valor experimental. Dicha desviación se considera 
aceptable para los propósitos del presente estudio.  
3.6.1.2 Presión Crítica, Pc 
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En donde Natomos, es el número de átomos en la molécula y pck, la contribución de cada grupo 
funcional a la presión crítica, según los parámetros de la Tabla 3.4. Con un número total de 29 
átomos en la molécula de butirato de isoamilo, el valor calculado para la presión crítica es de 
23.36 bar. Este valor se encuentra en el orden de magnitud experimental de la presión crítica 
del Butirato de etilo (30.34 bar) y del Butirato de n-propilo (27.20 bar) [82]. 
3.6.1.3 Volumen Crítico, Vc 
El volumen crítico del butirato de isoamilo se calculó con el método de Joback [81], empleando 
los parámetros de la Tabla 3.4 y la ecuación, 
   3 1 17.5c k
k
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En donde vck, es la contribución del grupo k al volumen crítico de la sustancia. El cálculo del 
volumen crítico del butirato de isoamilo reportó un valor de 559.5 cm3 mol-1. Este valor está en 
el orden magnitud de aquellos datos reportados para ésteres similares como el butirato de 
metilo (340 cm3 mol-1) y el butirato de etilo (403 cm3 mol-1) [29, 83]. De los datos anteriores es 
posible calcular el factor de compresibilidad crítico por medio de la relación, 
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El cual, según los demás valores obtenidos en secciones previas es Zc = 0.253. Este valor 
también se encuentra cercano al valor reportado para el butirato de metilo (Zc = 0.257) y el 
butirato etilo (Zc = 0.249) [83].  
3.6.1.4 Factor Acéntrico, ω 
El factor acéntrico, fue definido inicialmente por Pitzer [84] y es empleado como factor de 
corrección a la ley de los estados correspondientes para casos en donde las moléculas no 
siguen la teoría de esferas rígidas [7].  
En términos del factor de compresibilidad crítico, Pitzer definió para fluidos simples [84], 
0.291 0.080cZ         
3.88
 
Por esta vía y empleando el valor obtenido para Zc, en la Sección 3.6.1.3, se calculó el valor del 
factor acéntrico en ω = 0.476. Como es de suponerse, la molécula de butirato de isoamilo no se 
puede considerar como un fluido simple que sigue la teoría de esferas rígidas puesto que el 
grupo carbonilo adiciona cierta polaridad en los ésteres. Por este motivo, se apeló a la 
correlación propuesta por Ambrose y Walton [85], en la cual el factor acéntrico puede ser 
calculado a partir de la temperatura y presión crítica, además de la temperatura normal de 
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En donde Tbr, es la temperatura normal de ebullición relativa a la temperatura crítica y las 
funciones f, son funciones empíricas dependientes solamente de Tbr. Estas correlaciones se 
reportan en el texto de Reid y colaboradores [29].  
El valor calculado por este método es de ω=0.602, el cual dista 21% de la predicción del modelo 
de Pitzer. Debido a que el modelo de Ambrose y Walton ha demostrado ser exitoso en la 
predicción del factor acéntrico para ésteres y alcoholes, se prefiere el valor obtenido por este 
método [29]. Una estimación experimental del factor acéntrico puede considerarse en un trabajo 
posterior donde sea posible medir con precisión la presión y temperatura crítica de la sustancia.  
3.6.1.5 Momento Dipolar, δ 
El momento dipolar de las moléculas se requiere en algunos modelos de predicción de la 
presión de vapor, la densidad, entre otros [29]. El uso más extendido de esta propiedad es como 
parámetro de entrada de la mayoría de métodos de predicción de los coeficientes viriales y la 
viscosidad [16, 21-22]. Sheldon et al [86] correlacionaron datos experimentales empleando el 
modelo de fuerzas intermoleculares de van der Waals y propusieron la siguiente correlación para 
componentes orgánicos a 298 K [29], 
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En donde Vc, es el volumen crítico de la sustancia (en cm3mol-1), ni, el número de grupos 
funcionales del tipo i en la molécula y di, la contribución del grupo i al momento dipolar. Los 
parámetros del método se presentan en la Tabla 3.5, donde también se relacionan los grupos 
funcionales presentes en la molécula de butirato de isoamilo.  
Tabla 3.5 Parámetros del Modelo de Sheldon para la estimación del momento dipolar [86]. 
Grupo ni di 
-CH3 3 0 
-CH2- 3 11255.6 
=CH- 1 29480.8 
-CH2COO- 1 256788.1 
Empleando el valor obtenido para el volumen crítico en la Sección 3.6.1.3, se calculó el 
momento dipolar en µ=1.579 debye. Este valor es similar al reportado para el acetato de n-amilo 
por NIST, es cual es µ=1.75 debye [18]. Esto es un indicador de fiabilidad en el método aplicado.  
3.6.1.6 Parámetros de Área y Volumen de UNIQUAC  
Los parámetros de área y volumen requeridos por el método UNIQUAC son de vital importancia 
en este estudio para la predicción y evaluación de los equilibrios de fase, previo a un estudio 
experimental riguroso. Estos parámetros se estimaron para el butirato de isoamilo según el 
trabajo publicado por Brelvi [57], quien correlacionó los parámetros r y q para más de 101 
compuestos basándose en funciones del volumen crítico. Ese autor encontró una desviación 
relativa del 6% para dichos parámetros. Específicamente, se emplearon las correlaciones que 
ofrece el autor para compuestos orgánicos oxigenados, entre los que se evaluaron ésteres, 
éteres, cetonas, aldehídos y alcoholes. Brelvi encontró una desviación promedio de 2.79% en la 
estimación de r y de 2.74% en la estimación de q. Dado que ese error es admisible para los 
propósitos predictivos de la primera parte de este trabajo, se empleó el método de Brelvi. Las 
correlaciones para los parámetros del butirato de isoamilo se calcularon según las ecuaciones 
[57], 
 0.01199 0.01222 cr V       3.91 
 0.27636 0.00991 cq V       3.92 
Al emplear el volumen critico estimado en la Sección 3.6.1.3, se encontraron valores de r=6.849 
y q=5.821.  
3.6.1.7 Resumen de Propiedades Estimadas 
En la Tabla 3.6, se presentan las propiedades estimadas según lo presentado en las secciones 
previas. Dada la falta de datos experimentales para el butirato de isoamilo, únicamente se 
contrasta el valor obtenido para la temperatura crítica con lo reportado en la literatura [80]. Se 
espera que para el caso particular se conserven, como mínimo, las desviaciones reportadas por 
los autores de cada uno de los métodos de estimación empleados [29].  
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Tabla 3.6 Resumen de Parámetros Estimados para el Butirato de Isoamilo. 
Propiedad Valor Estimado Método Desviación Reportada del Método 
Tc (K) 621.47 Joback [81] 0.43% (Exp. 618.83 K)* 
Pc (bar) 23.36 Joback [81] 1.2% 
Vc (cm3 mol-1) 559.5 Joback [81] 1.87% 
Zc 0.253 - - 
ω 0.602 Ambrose y Walton [85] 5.04% 
δ (debye) 1.579 Sheldon [86] 2.3% 
r 6.849 Brelvi [57] 2.79% 
q 5.821 Brelvi [57] 2.74% 
* Desviación respecto al valor experimental reportado por Brown [80]. 
3.6.2 Estimación de Propiedades Dependientes de la Temperatura 
La predicción de las propiedades críticas, el factor acéntrico y el momento dipolar fueron los 
parámetros de entrada para la estimación de propiedades físicas y de transporte empleando 
métodos provenientes de la teoría de los estados correspondientes. De esta forma, es posible 
analizar el proceso de producción de butirato de isoamilo en un simulador de procesos químicos 
a falta de algunos datos experimentales, específicamente, propiedades del butirato de isoamilo. 
La estimación de las propiedades fue realizada empleando la herramienta de cálculo NIST 
Thermo Data Engine (TDE), disponible en Aspen Plus V.7.2 [87]. Esta herramienta emplea 
métodos reportados en la literatura para la estimación de propiedades tales como la presión de 
vapor, la densidad, calor específico, viscosidad, conductividad térmica, entre otras. En la Tabla 
3.7 se presentan los valores para algunas de estas propiedades calculadas con la herramienta 
TDE. Adicionalmente, se indica el método empleado para el cálculo de cada propiedad.  
Tabla 3.7 Resultados de la estimación de propiedades para el Butirato de Isoamilo 
Propiedad Valor Método 
Gravedad API a 25°C  25,07 Rackett 
ΔGf0 (kcal/mol)* -75,71 Benson 
ΔHv (Kcal/mol) a 13,5 Benson 
Punto de Fusión (°C) -73 Joback 
q 5,821 Brelvi 
r 6,849 Brelvi 
ΔHc a 298 K (Kcal/mol) b -1208,7 Benson 
δ 1,579 - 
Vb (cm3 mol-1) c 227,9 Rackett 
Radio de Giro (m) 5,73E-10 Joback 
 * Se hace referencia al gas ideal, a Entalpía de vaporización en el punto normal de ebullición, b Calor de combustión, c 
Volumen específico del líquido a la temperatura normal de ebullición.  
Las propiedades termodinámicas estimadas y presentadas en la Tabla 3.7, son el soporte de los 
cálculos termodinámicos de la reacción química a estudiar, sin embargo, se hizo especial 
énfasis en la estimación de las propiedades dependientes de la temperatura, en este caso la 
densidad, viscosidad, presión de vapor y capacidad calorífica, pues el conocimiento de esas 
propiedades es indispensable en la simulación del proceso químico.   
3.6.2.1 Densidad 
La densidad del líquido fue estimada empleando la herramienta TDE, la cual emplea el modelo 
generalizado de Rackett para el volumen específico del líquido basándose en las propiedades 
consignadas en la Tabla 3.6 [88]. El modelo que presenta el simulador se rige por la ecuación de 
Rackett modificada según la correlación [87], 
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Donde el subíndice c hace referencia a la propiedad crítica. A pesar que el método de Rackett ha 
mostrado ser exitoso en la predicción de la densidad de varias sustancias [29], al comparar los 
valores publicados por Djojoputro e Ismadji para el butirato de isoamilo [89] se observan serias 
inconsistencias. En la Figura 3.8, se compara la predicción de la densidad respecto a los datos 
experimentales, donde se evidencian errores superiores al 15%.  
 
Figura 3.8 Estimación de la densidad del butirato de isoamilo. 
3.6.2.2 Viscosidad 
La relación de la viscosidad del butirato de isoamilo con la temperatura se estimó con la 
herramienta TDE aplicando el método de Sastri-Rao [90]. Este modelo se basa en una 
combinación de la teoría de los estados correspondientes y un método de contribución de 
grupos [29].  La correlación utilizada se presenta según la ecuación, 
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De igual forma como se hizo para la correlación de la densidad, se comparó el reporte de datos 
experimentales de viscosidad del butirato de isoamilo con lo estimado por este método. En la 
Figura 3.9, se presenta el diagrama de viscosidad contra temperatura, donde se observan 
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omitir la descripción de viscosidad estimada en la simulación y en su lugar, suministrar los datos 
experimentales al simulador.  
 
Figura 3.9 Estimación de la viscosidad para el Butirato de Isoamilo [89]. 
3.6.2.3 Presión de Vapor 
La presión de vapor es una variable clave en la descripción de los equilibrios líquido-vapor de los 
sistemas de destilación a evaluar. A pesar que se preferirán los datos experimentales de esta 
propiedad, la estimación sirve como indicativo de los errores en la simulación que se obtendrían 
al emplear únicamente una relación estimada por la teoría de los estados correspondientes, al 
menos, en este caso particular. La Figura 3.10 presenta la curva de presión estimada, contra los 
datos reportados en la Figura 1.9.  
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El método empleado fue el presentado por Ambrose y Walton [85] y los datos obtenidos se 
correlacionaron con el modelo de Wagner según la siguiente ecuación, 
     
1.5 2.5
8.658 1 1.838 1 9.662 1











En donde Tr, es la temperatura relativa del sistema. Es clara la necesidad de obtener datos 
experimentales para obtener resultados satisfactorios en las simulaciones propuestas.  
3.6.2.4 Capacidad Calorífica, Cp 
En forma similar  a las anteriores estimaciones, se empleó el método modificado de Bondi [92], 
usando la herramienta de cálculo TDE. La correlación sigue la ecuación, 
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A través de esta expresión se calculó la capacidad calorífica del butirato de isoamilo a 25°C, el 
cual es 326.1 J mol-1 K-1. Este valor es cercano a aquellos valores reportados para el Cp del 
butirato de etilo y del propionato de isoamilo a 25°C, lo cuales son 220.1 y 285.2 J mol -1 K-1, 
respectivamente [93]. Por este motivo, la correlación puede ser aplicada al proceso, sin 
embargo un posterior trabajo con esta sustancia puede emplear datos experimentales del calor 
específico.  
3.6.3 Evaluación de Propiedades de Reacción 
La siguiente etapa de la estimación de propiedades concierne a la evaluación del cambio en las 
propiedades del sistema debido a la reacción química de esterificación (ver Sección 1.2.5). Esta 
estimación se refiere especificamente al cálculo del calor de reacción (∆Hr) por el método de 
Gani [95] y el cambio en la energía libre de Gibbs (∆Gr), para evaluar con esta última la 
factibilidad de la reacción a diferentes temperaturas. Como se presentó en la Tabla 3.6, el calor 
de combustión del butirato de isoamilo estimado a partir de la teoria de los estados 
correspondientes es de ∆Hc= -5061.6 kJ/mol a 298 K. Este valor es cercano al medido por 
Schjanberg [94], el cual es de -5491.1 kJ/mol a 298 K. Esto es un indicio que la predicción de 
propiedades termodinámicas es adecuada y puede ser empleada para estimar las propiedades 
de reacción. Asi, al haber estimado el valor del calor de combustión y la entalpía de formación 
del butirato de isoamilo y empleando los datos reportados en la base de datos de Aspen Plus 
V.7.2, es posible calcular el calor de reacción de la siguiente forma [9], 
         C D A BR f f f fH T H T H T H T H T          3.98 
En donde el subíndice f, indica formación a la temperatura T, y A, B, C y D son los componentes 
alcohol isoamílico, ácido n-butírico, butirato de isoamilo y agua, respectivamente. El calor de 
reacción calculado en función de la temperatura se reporta en la Figura 3.11.  
 
 





Figura 3.11 Calor de Reacción estimado de la esterificación para producir Butirato de Isoamilo. 
Los valores reportados en la Figura 3.11 indican que la reacción es levemente exotérmica y con 
un orden de magnitud levemente mayor al reportado por Song et al [96] para la producción de 
acetato de metilo (- 16.5 kJ/mol) y para el propionato de propilo (- 26.5 kJ/mol), reportado por 
Ali et al [97]. Sin embargo, trabajos como los de Bart et al [98] y  Liu y Tan [99], reportaron que 
las reacciones de esterificación de ácido acetico con 1-propanol y 1-butanol son levemente 
endotérmicas.  
McKetta indicó que experimentalmente muchas reacciones de esterificación de alcoholes C1-C5 
con ácidos carboxílicos livianos tienen constantes de equilibrio independientes de la 
temperatura, por tanto el calor de reacción puede aproximarse a cero o tener un valor positivo o 
negativo muy pequeño [100]. Esto por ello los valores estimados para el calor de reacción por el 
método de contribución de grupos de Gani no deben tomarse como definitivos hasta obtener 
datos experimentales.   
Por otra parte el Método de Benson [95] empleando la herramienta TDE, permitió el cálculo del 
cambio de la entropía (s), debido a la reacción química de la siguiente forma [9], 
         C D A BR f f f fs T s T s T s T s T          3.99 
De esta forma, se calculó el cambio en la energía libre de Gibbs de reacción con la relación, 
( ) ( ) ( )R T R T R TG H T s            3.100 
Para cada temperatura, se calculó el cambio en la energía libre de Gibbs, cuyo diagrama se 
























Figura 3.12 Energía Libre de Gibbs de Reacción calculada. 
De lo anterior, se encontró que el calor de reacción ∆Hr es negativo siempre entre 273-400 K, 
con un valor de -68.62 kJ/mol a 298 K. Como se mencionó para la estimación del calor de la 
reacción, estos valores deben no deben tomarse como definitivos puesto que implicitamente 
existe una desviación del método de estimación, el cual debe ser medido a nivel experimental 
para las sustancias trabajadas en este proyecto. La Figura 3.12 es morfológicamente diferente a 
la presentada por Bart [98] para la reacción del ácido acético con 1-butanol, en la cual al 
aumentar la temperatura, la energía de Gibbs tiende a cero. Este comportamiento puede 
explicarse en un comportamiento diferente de esa reacción a la estudiada en este proyecto o 
bien, el corto intervalo de temperatura a la cual se hizo la estimación aquí presentada.    
De este análisis se puede indicar, al menos en forma preliminar que la reacción es ligeramente 
exotérmica, liberando mayor cantidad de calor que la reacción de producción de acetato de i-
amilo, cuyo calor de reacción reportado es de -38 kJ/mol a 298 K [66]. En forma similar, el 
cambio en la energía libre de Gibbs siempre es negativa entre 273-400 K, indicando que es 
siempre factible en este intervalo de temperatura.  
3.7 Conclusiones 
En este capítulo se revisó la teoría concerniente a la termodinámica del equilibrio de fases, la 
cual es soporte de este trabajo. Además se hizo una revisión de los métodos y alternativas para 
el cálculo de ELV, ELL y ELLV, cuyos conceptos se emplean en el Capítulo 4. Se revisaron 
modelos empleados para el cálculo de coeficientes de fugacidad y actividad, además de algunos 
criterios para detectar el alejamiento de la idealidad y la estabilidad de fases.  
Finalmente, se presentó la metodología empleada para la estimación de propiedades del 
butirato de isoamilo, el cual cuenta con muy poca información experimental reportada. Se 
aplicaron métodos basados en contribución de grupos funcionales y modelos basados en la 
teoría de los estados correspondientes. La mayoría de las propiedades estimadas dependientes 
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preferirá siempre el uso de la experimentación, donde sea posible, como fuente de datos para la 
simulación. Sin embargo, para otras propiedades como la capacidad calorífica, la conductividad 
térmica y la tensión superficial, se emplearán los resultados obtenidos en la estimación. Las 
propiedades termodinámicas estimadas junto a otras reportadas en la literatura permitieron el 
cálculo del calor de reacción y de la energía libre de Gibbs de reacción. Esas características de la 
reacción permitieron definir que la reacción es factible y levemente exotérmica entre 273-400 K. 
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La determinación experimental de la cinética de reacción y el equilibrio de fases es fuente 
invaluable de información para el diseño y dimensionamiento de los equipos de proceso. Por 
una parte, la cinética de esterificación provee un modelo matemático para la especificación del 
tamaño de los equipos y la determinación conceptual de las variables que afectan en mayor 
medida la velocidad de reacción. Esto último, facilita al ingeniero la tarea de manipular dichas 
variables en la búsqueda de la optimización del proceso. Por otro lado, la determinación del 
equilibrio de fases permite encontrar las interacciones físicas de los componentes a diferentes 
condiciones de presión, temperatura y composición. De allí, se pueden obtener modelos que 
permitan calcular el valor de las variables de equilibrio bajo ciertas condiciones operacionales. 
Este modelamiento es fundamental para el cálculo de columnas de destilación, decantadores y 
demás equipos de separación donde el concepto de equilibrio es un fundamento activo del 
diseño y la optimización del proceso.  
En este capítulo se presenta en detalle la metodología y los resultados obtenidos en la 
determinación de la cinética de la reacción empleando una resina de intercambio iónico como 
catalizador (Amberlyst 35 Wet). El desempeño del catalizador se comparó con el uso de 
catalizadores homogéneos utilizados en la industria [1-3]. Adicionalmente, se presentan los 
métodos empleados en la medición de los equilibrios líquido-vapor y líquido-líquido binarios y 
ternarios compuestos por alcohol isoamílico, ácido n-butírico, butirato de isoamilo y agua. Se 
indican además los métodos empleados para la validación de los datos experimentales, 
expresados en test de consistencia termodinámica y finalmente, el ajuste de parámetros para 
modelos de coeficientes de actividad. La información recolectada se validó y alimentó a las 
simulaciones posteriores del proceso de producción de butirato de isoamilo. 
4.1 Estudio de la Cinética de Reacción 
Conocer la velocidad de reacción es esencial para el análisis conceptual de un proceso y el 
posterior dimensionamiento de equipos de reacción. Más precisamente, el ingeniero de diseño 
requiere una expresión de velocidad que ofrezca información acerca del cambio de velocidad 
respecto a otras variables como la temperatura, la presión y la composición. Esta expresión 
cinética determina el tamaño del reactor para obtener la tasa de producción deseada y sin ella, 
el diseño del proceso sería solamente especulativo [1-4].  




En general, una ecuación de velocidad de reacción debe determinar el cambio en el número de 
moles del componente de interés (o uno de referencia considerando la estequiometria de la 
reacción) con el tiempo, la cual puede ser descrita genéricamente según la ecuación [1], 
 , , , , ,T i i eqr f P T N C k k
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En donde r, es la velocidad de reacción, P, la presión del sistema, T, la temperatura de reacción, 
NT, el número de moles totales, Ci, el vector de composiciones, ki, los parámetros cinéticos de los 
componentes y keq, la constante de equilibrio de la reacción. 
Los estudios cinéticos deben enfocarse en la selección de una expresión de velocidad adecuada 
y la determinación de cada uno de los parámetros desconocidos en la Ecuación 4.1 [1-2]. 
Generalmente, la velocidad de reacción no se mide directamente, en lugar de ello se sigue el 
cambio de variables observables en el tiempo, como la conversión y la concentración a ciertas 
condiciones de operación, el tipo y la cantidad de catalizador. Además de ello, un estudio 
cinético puede ser empleado para determinar la eficiencia de un catalizador respecto a otro, su 
actividad y desactivación en el tiempo [2]. En este sentido, Kapteijn y Moulijn [3], presentan las 
características de la velocidad de reacción en catálisis heterogénea, algunos métodos 
empleados típicamente en la recolección de datos cinéticos y la correlación de datos cinéticos 
para diferentes tipos de reacciones químicas. Debido a lo anterior se presentan a continuación 
algunos modelos cinéticos empleados regularmente para reacciones de esterificación y se 
discuten brevemente las implicaciones del uso de cada uno de ellos.  
4.1.1 Modelos de Velocidad de Esterificación 
4.1.1.1 Ley de Potencias 
El modelo cinético más simple es la ley de potencias, cuya expresión presenta la multiplicación 
de la concentración de cada uno de los componentes, elevada a cierto exponente, el cual indica 
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Donde ni, es el orden de la reacción con respecto al compuesto i, kf0 es el factor pre-exponencial, 
o la probabilidad de reacción de una molécula activa y Ea la energía de activación. Este modelo 
cinético supone que kf0 y Ea, son funciones solo del catalizador y de la naturaleza del sistema. En 
el caso particular de este estudio, la reacción de esterificación viene dada por la ecuación, 
Ecuación 4.3 
1
5 12 4 8 2 9 18 2 22
(A) (D)(C)(B)Alcohol Isoamílico AguaButiratode IsoamiloÁcidon Butírico




La cual es una reacción reversible, por tanto la velocidad neta de reacción debe considerar la 
reacción de esterificación (1) y de hidrólisis (2), entonces la Ecuación 4.2 se debe configurar así, 
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Donde se expresa la velocidad neta de reacción del componente A (generalmente el reactivo 
limitante) en términos de la velocidad de desaparición debido a la esterificación menos la 
velocidad de formación del componente debido a la reacción inversa [5]. En esta expresión de 
velocidad se consideran entonces dos reacciones químicas y en cada una se debe encontrar 
experimentalmente la velocidad específica de reacción, ki, las energías de activación y los 
órdenes de reacción ni.  
Sin embargo, Hougen y Watson [4] indican que estos órdenes pueden considerarse iguales al 
coeficiente estequiométrico de cada componente si se supone que se trata con reacciones 
elementales. En ese caso, para reacción en la Ecuación 4.3,  
1A B C Dn n n n           
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Donde A, B, C y D, hacen referencia al alcohol isoamílico, el ácido butírico, el butirato de isoamilo 
y el agua, respectivamente. Este modelo ha mostrado pobres resultados en el modelamiento de 
reacciones con catalizadores heterogéneos donde la velocidad de transferencia de masa se 
torna en un factor relevante en la expresión de velocidad [2, 6-7]. Para ello, se han adoptado 
modelos que toman en cuenta un término de resistencia, como el presentado en la Ecuación 
4.6.  
4.1.1.2 Modelo Pseudo - Homogéneo Ideal 
El modelo pseudo–homogéneo es similar matemáticamente al de ley de potencias para las 
reacciones homogéneas y ha sido ampliamente utilizado en expresiones de velocidad de 
reacción de esterificación, tanto homogéneas como heterogéneas [8-13]. Según la clasificación 
de Murzin [2], la velocidad de reacción empleando un catalizador heterogéneo puede ser 
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En una reacción en fase líquida la fuerza impulsora proveniente de una diferencia de potencial 
químico puede expresarse en términos de la actividad, 
i i ia x         4.7 
Donde γi, es el coeficiente de actividad del componente i y xi, la fracción molar de dicho 
componente. Si se emplea la aseveración de solución ideal, es decir γi = 1, entonces una 
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Donde el primer término de la velocidad específica de reacción es kf y además se elimina el 
término de resistencia. En una reacción heterogénea, esa resistencia se debe a la transferencia 
de masa del fluido al catalizador, la adsorción y desorción de las especies en el sólido y de 




nuevo la transferencia de los productos al seno de la mezcla (además de considerar otros 
efectos difusivos al interior del catalizador) [1, 14]. Sin embargo, se han reportado estudios de 
esterificación con catalizadores heterogéneos donde ese término puede eliminarse puesto que 
el modelo ajusta adecuadamente a los datos observados [9, 13, 15-16]. Adicionalmente, en la 
Ecuación 4.8 se introduce el término de la constante de equilibrio, keq, la cual se define como, 
C D C D C D
eq x
A B A B A B
a a x x
k k k




    
   
4.9
 
Donde se deduce que para el caso de una mezcla ideal, keq = kx. 
Por otra parte, kf se define por medio de la expresión de Arrhenius, como se presentó en la 
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4.1.1.3 Modelo Pseudo–Homogéneo No-ideal 
En este modelo se elimina la suposición de solución ideal y se presenta la correlación en 
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En donde ai, es la actividad de la especie i y keq es la constante de equilibrio basada en las 
actividades. Se debe destacar que cuando se asume la no-idealidad de la mezcla, se debe 
incluir un modelo para calcular los coeficientes de actividad de tal manera que se consideren las 
interacciones de los componentes con el cambio en composición de la mezcla y la temperatura 
de reacción [4, 12, 17]. Estos métodos son los indicados en la Sección 3.3.5. En algunos casos 
en los cuales no se contó con información experimental de los coeficientes de actividad, se ha 
empleado el modelo UNIFAC [11-12], pero como se comentó en la Sección 3.3.5.4, este modelo 
puede presentar graves errores en sistemas altamente no-ideales con formación de dos fases 
líquidas, lo cual es factible a altas concentraciones de agua. 
Para las reacciones en catálisis heterogénea, la velocidad de reacción está determinada por la 
cantidad de sitios activos, por la concentración y por la distribución en la superficie de las 
especies adsorbidas [1, 14]. Por ello la velocidad de reacción debería expresarse por el número 
de sitios activos empleando el número de frecuencia, definido como el número de moléculas 
que reaccionan por sitio activo y por unidad de tiempo [14]. Sin embargo, la expresión cinética 
se refiere a variables directamente observables como lo es la masa del catalizador, la cantidad 
de equivalentes ácidos (H+), el área del catalizador o a escala mayor, el volumen de catalizador 
en el lecho empacado [5].  
Debido a lo anterior, en este trabajo se adicionó el término correspondiente a la masa de 
catalizador en la expresión de velocidad de la siguiente forma, 
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En donde Wc, es la masa del catalizador heterogéneo en kg.  
4.1.1.4 Modelo de Langmuir–Hinshelwood–Hougen-Watson (LHHW) 
El límite del modelo pseudo–homogéneo se encuentra en casos donde el término de resistencia, 
en la Ecuación 4.6, se hace lo suficientemente importante como para ser eliminado. Esto se da 
cuando el fenómeno de adsorción molecular no es despreciable y por tanto el mecanismo de 
reacción depende en cierta medida de la velocidad de adsorción y desorción [5, 14]. En este 
caso, se puede considerar este fenómeno como el paso controlante de la reacción e introducir 
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En la expresión de la Ecuación 4.13, es fundamental resaltar que la adsorción preferencial de 
ciertos componentes puede llevar a la eliminación de ciertos términos [1]. Por ejemplo, en 
ciertas resinas de intercambio iónico se ha encontrado que la adsorción de ciertos ésteres es 
esencialmente nula puesto que la resina tiene mayor afinidad química con el agua [15, 18-19]. 
Por tanto, en esos modelos es factible reducir términos, como se presenta en el modelo Eley-
Rideal (Sección 4.1.1.5).  
Respecto a la determinación de las constantes de adsorción, es típico el uso de procesos de 
regresión numérica a partir de un set de datos experimentales [12, 20]. La precisión y el ajuste 
por este método depende, entre otros, del número de ensayos experimentales y el algoritmo de 
regresión [2]. Adicionalmente, es posible llevar a cabo mediciones de la adsorción de los 
componentes sobre el catalizador en sistemas binarios o empleando un tercer componente 
inerte [10, 15, 21-22]. El método de Kipling emplea el modelo de isoterma de adsorción 
compuesta, la cual fue modificada por Gmehling para la medición de constantes de adsorción 
en sistemas reactivos [13, 23]. Por su parte, Ramírez-Verduzco et al [24] emplearon un método 
de contribución de grupos para predecir los valores de ki, sobre catalizadores con alta acidez. 
Debido a que está fuera del alcance del presente proyecto, se recomienda al lector revisar el 
trabajo de Murzin donde se presentan adecuadamente estos métodos [2]. 
4.1.1.5 Modelo de Eley-Rideal (ER) 
En este modelo se lleva a cabo la reducción términos en la Ecuación 4.13 considerando que el 
paso limitante de la reacción es la interacción química entre una especie adsorbida y una que 
no lo está [5, 25]. Considerando entonces que el paso controlante es la adsorción del alcohol 
(un reactivo) y del agua (un producto)[15], se tiene la siguiente expresión,  
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4.1.1.6 Otros modelos 
La necesidad de soluciones específicas a problemas de modelamiento cinético ha llevado a 
varios investigadores a formular modelos ad hoc para sus estudios [2, 14, 18]. Sin embargo, 
algunos de esos modelos pueden generalizarse como lo es el modelo LHHW modificado [26]. En 
ese modelo se considera la adsorción no-lineal de uno o varios componentes, lo cual introduce 
más términos a obtener en un estudio cinético pero imprime mayor precisión en el ajuste. Saha 
[12, 17], presenta el caso de la adsorción no-lineal del agua sobre una resina de intercambio 
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En donde β, es el exponente correspondiente a la adsorción del agua. Los modelos presentados 
se consideran suficientes para los propósitos del presente estudio, sin embargo otros modelos 
correspondientes a fenómenos catalíticos ocurriendo en zeolitas, soportes poliméricos, 
reacciones multifásicas, entre otras, pueden revisarse en los trabajos de Murzin, O’Connor y 
Sheldon [2, 6, 27].  
4.1.2 Variables Estudiadas y Diseño de Experimentos 
Previo al estudio cinético se revisó la literatura en busca de trabajos en sistemas químicos 
similares [9-12, 19-22, 26, 28-33]. De esa inspección sobresale el trabajo de Orjuela [18], quien 
estudió la reacción de producción de acetato de butilo empleando una resina de intercambio 
iónico variando la temperatura, la relación molar de alimentación y la concentración de 
catalizador en la mezcla. En ese estudio se empleó un reactor de tanque agitado realizando 
ensayos basados en un diseño de experimentos factorial.  
Por otra parte, Jiménez [15] estudió la producción de benzoato de isoamilo empleando Lewatit 
K2431 como catalizador. En ese estudio la temperatura varió entre 90 y 120°C, la 
concentración de catalizador entre 1% y 2% (base masa total) y la relación de alimentación entre 
3 y 6 veces con exceso de alcohol isoamílico. Jiménez empleó un diseño central compuesto para 
analizar la respuesta de conversión con el cambio de los tres factores estudiados [15]. Por su 
parte, Páez  presentó el estudio cinético de la producción de butirato de isoamilo con el uso de 
ácido p-toluensulfónico (0.5-1% masa) en un reactor batch entre 60-80°C [16]. Debido a lo 
anterior, el presente estudio empleó un diseño central compuesto evaluando la temperatura, la 
concentración de catalizador y la relación de alimentación alcohol/ácido [34]. Para cada uno de 
esos factores se estudiaron tres niveles diferentes en intervalos seleccionados con ayuda de la 
información preliminar del sistema, extraída principalmente del trabajo de Páez [16].  
El diseño central compuesto consiste en la elaboración de combinaciones respecto a los puntos 
axiales o límites establecidos a lo largo de los ejes coordinados de los niveles del factor 
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codificado (variables), además de considerar el punto central de las coordenadas [34-37]. La 
Figura 4.1  ilustra el esquema de experimentación. 
 
Figura 4.1 Diseño de Experimentos Central Compuesto [37]. 
En la Tabla 4.1 se presentan los valores de las variables estudiadas en el análisis cinético. Allí se 
observa que la concentración de catalizador se estandarizó en porcentaje equivalente de ácido 
sulfúrico (ASE), el cual, como se mencionó en la Sección 1.2.2, es empleado ampliamente en la 
producción de ésteres. Kirk y Othmer [38] reportaron valores típicos de ácido sulfúrico entre 
0.5% y 2.5% con base a la masa total de la mezcla reactiva, por tanto la conversión a la cantidad 
equivalente de resina se calculó con la concentración de sitios ácidos del catalizador [39].  
Se seleccionaron valores conservadores de la concentración de catalizador, puesto que una alta 
cantidad de catalizador puede acelerar la velocidad de reacción pero hace la operación inviable 
debido al costo del catalizador [40].  
Tabla 4.1 Variables analizadas en el estudio cinético. 
Variables Niveles 
Temperatura, K 348,15 358,15 368,15 
% Catalizador (ASE) 0,50% 0,75% 1,00% 
Relación Molar (Exceso Alcohol) 1,0 1,5 2,0 
Codificación en la Programación -1 0 +1 
Adicionalmente, la relación molar de alimentación se fijó aplicando exceso de alcohol isoamílico, 
puesto que en el estudio de Páez se concluyó que de esta manera se puede aumentar la 
conversión hasta en una tercera parte en comparación al uso de exceso de ácido en la mezcla 
inicial [16]. La alimentación equimolar se analizó como caso base del presente estudio.  
De igual forma, el estudio consideró temperaturas entre 75-95°C, lo cual amplía el intervalo de 
operación estudiado por Páez. En resumen, se definieron 3 factores experimentales en el 
diseño: temperatura, concentración de catalizador y relación de alimentación. Con ello, se 
obtienen 15 ensayos, incluyendo 3 puntos centrales.  
La formulación del diseño central compuesto para el numero de parámetros y niveles estudiados 
fue expuesta por Montgomery [34]. La programación del diseño experimental se realizó con el 
soporte del programa Minitab 15. En el Anexo D se presenta el plan del diseño experimental 
utilizado en este estudio.  
 




4.1.3 Resina Amberlyst 35 Wet 
Los ensayos cinéticos se llevaron a cabo empleando la resina de intercambio catiónico 
Amberlyst 35 Wet [39], la cual es un copolímero funcionalizado de estireno-divinilbenceno con 
grupos SO3H. La característica particular de este catalizador radica en la alta estabilidad térmica 
y la alta capacidad de intercambio por kilogramo de resina [10, 20-21]. Es además una resina 
macroreticular empleada típicamente en reacciones de esterificación, hidrólisis y eterificación. 
En procesos de esterificación se ha reportado un buen desempeño a temperaturas mayores a 
120°C [10, 21]. Su selección en este estudio se realizó por comparación de varias fichas 
técnicas de resinas tales como Amberlyst 15 Dry, Amberlyst 15 Wet, Lewatit K2431, Purolite CT, 
Amberlyst 36 Wet, entre otras comúnmente empleadas en procesos de esterificación [41-46].  
Al utilizar la resina de intercambio en un proceso de destilación reactiva o en un reactor continuo 
a alta temperatura, la resistencia térmica juega un papel fundamental en la selección. La 
temperatura máxima de operación de esta resina está alrededor de 150°C, mientras que 
Amberlyst 15 Wet puede operar hasta 120°C. Por su parte, Jiménez reportó que la resina 
Lewatit K2431 presenta graves problemas de estabilidad a temperaturas superiores a 125°C 
[15]. Adicionalmente, la resina Amberlyst 35 Wet posee una alta capacidad de intercambio (Ver 
Tabla 4.2) en comparación a otras resinas como Amberlyst 15 Wet y Amberlyst 70, las cuales 
tienen una cantidad de sitios ácidos de 4.2 H+eq/kg [42]. En los ensayos experimentales, se 
utilizó Amberlyst 35 Wet provista por Lanxess Colombia S.A. En seguida se presentan los 
procesos realizados para caracterizar y adecuar el material. 
4.1.3.1 Adecuación de la resina 
Antes de comenzar el trabajo con la resina de intercambio catiónico se llevó a cabo su 
caracterización y adecuación según las recomendaciones de Jiménez [15]. Debido a que la 
resina evaluada se encuentra en forma ácida no se requiere activación previa, por tanto se 
procedió al secado del material. La resina se sometió a tres lavados con etanol anhidro (Merck 
KGaA, >99% masa) y posteriormente se secó a 30 kPa y 343 K por una semana. Luego se 
envasó herméticamente en un frasco ámbar y se almacenó en un desecador para garantizar que 
la resina no absorbiera humedad ambiental antes del uso. 
4.1.3.2  Capacidad de intercambio iónico 
La capacidad de intercambio (CI), permite determinar el número de grupos con la capacidad de 
incorporarse en reacciones de intercambio ácido, representando el número de sitios activos 
disponibles medidos como el número de equivalentes de cationes intercambiables por gramo de 
resina seca [15]. El protocolo seguido para la determinación experimental consistió en el 
intercambio de los iones Na+, provenientes de la solución de NaCl, de manera que se cuantifican 
los iones H+ liberados en la reacción (Ver Anexo C).  
Las pruebas fueron reproducibles con un valor promedio de 5.24 meq/g, lo cual es 0.78% mayor 
al reportado por el fabricante [41]. 
4.1.3.3 Contenido de humedad 
La humedad de la resina tiene un papel importante dentro de la caracterización ya que el agua 
es uno de los productos de la reacción estudiada y considerando que se trata de una reacción 
de equilibrio, la presencia de humedad desde el inicio de la reacción puede afectar la conversión 
del sistema. Es indispensable eliminar la humedad hasta el mínimo posible. La medición de la 
humedad fue realizada en una balanza de humedad (Adam AMB 50), donde se obtuvo una 
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humedad de 56.14%, valor que está de acuerdo con lo reportado por el proveedor (Ver Tabla 
4.2). 
Tabla 4.2 Propiedades de la Resina Amberlyst 35 Wet reportadas por el fabricante [41]. 
Amberlyst 35 Wet 
Forma física Gránulos opacos 
Concentración de sitios ácidos Mayor a 5.2 eq/kg 
Humedad 51-57% (como H+) 
Densidad (a granel) 800 g/L 
Distribución de Tamaño de Partícula 
Media Armónica 0.70-0.95 mm 
Contenido de finos Menor a 0.425 mm: 1% Máx. 
Gránulos gruesos Mayor a 1.180 mm: 9% Máx. 
Área superficial (N2 BET) 50 m2/g 
Diámetro de poro promedio 300 Å 





Agua/Resina Seca 40,0% 
Máxima temperatura de operación 150°C 
4.1.3.4 Distribución de tamaño de partícula 
La resina se sometió a un análisis de granulometría luego de los procesos de lavado con etanol y 
secado al vacio. Se empleó un sistema Shaker (W.S. TYLER™ Ro-Tap®) con 5 tamices estándar 
(escala Tyler mallas 10, 20, 32, 80, 200) con un tiempo de operación de 15 minutos según el 
protocolo presentado por Jiménez [15].  
Los resultados granulométricos se presentan en la Figura 4.2. Posteriormente, las fracciones 
fueron pesadas y separadas en bolsas herméticamente selladas. En concordancia con las 
especificaciones del fabricante de la resina (Ver Tabla 4.2), el 82.17% (masa) de la resina tiene 
un diámetro de partícula entre 0.495-0.833 mm. Debido a ello, se empleó esta fracción en 
todos los ensayos cinéticos. 
4.1.3.5 Otras consideraciones 
El hinchamiento de la resina no se abordó en el presente estudio puesto que no se pretendió, al 
menos en primera instancia, afrontar el fenómeno cinético con un modelo heterogéneo. Sin 
embargo, un estudio más detallado deberá considerar el comportamiento adsortivo de las 
especies sobre el catalizador. Como se comenta en la Sección 4.1.10, un modelo pseudo-
homogéneo es adecuado y suficiente para los propósitos de este trabajo.   
Similarmente, para el conocimiento de los fenómenos de transferencia externa e interna, se 
tomó la experiencia de trabajos como los de Orjuela [18], Orjuela et al [19] y Jiménez [15], en los 
cuales para sistemas químicos similares, se encontró que el uso de una velocidad de agitación 
mayor a 500 rpm no existen limitaciones de transferencia de masa externa. Además, con el uso 
de resina con tamaño de partícula inferior a 0.8 mm, esos investigadores descartan la 
posibilidad de encontrar problemas de transferencia de masa interna.  





Figura 4.2 Distribución de tamaño de partícula de la resina Amberlyst 35 Wet. 
4.1.4 Materiales y Reactivos 
Durante los ensayos cinéticos se empleó alcohol isoamílico (3-metil-1-butanol) proveído por J.T. 
Baker con una pureza reportada mayor a 99.0% en masa. Adicionalmente, se usó ácido n-
butírico proveniente de Merck KGaA con una pureza del 99.0% según el fabricante. Los reactivos 
fueron caracterizados por cromatografía de gases, valor ácido (para el ácido butírico), índice de 
refracción, punto de ebullición normal y densidad, según las técnicas reportadas en la Sección 
4.1.7. Los resultados de esa caracterización se presentan en la Tabla 4.3. Luego de no 
evidenciar impurezas considerables, los reactivos se usaron sin ninguna purificación adicional.  
Tabla 4.3 Propiedades de los reactivos empleados en el estudio cinético. 
Componente 
Punto normal de 
Ebullición (K) 
Índice de Refracción Densidad (g cm-3) 
Valor 
Ácido (mg 




Exp. a Lit.* Exp. b Lit.* Exp. c Lit.* Exp. Exp. 
3-metil-1-butanol 404.9 405.2 1.4033 1.4053 0.817 0.813 - 99.53% 
Ácido n-butírico 435.1 437.0 1.3974 1.3980 0.959 0.964 635.8d 99.86% 
Errores: a u(T) = 0.1 K, Medido en Fischer Labodest VLE 602 (Ver Sección 4.2.2.6), b u(η) = 0.0002, c u(ρ) = 
0.004 g cm-3,d El valor teórico es 636.7 mg KOH g -1, *Tomados de [47]. 
4.1.5 Descripción del equipo 
El montaje experimental empleado para los ensayos cinéticos de esterificación se presenta en la 
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Figura 4.3 Montaje experimental empleado en el estudio cinético. 
El montaje constó de los siguientes elementos: 
a. Reactor enchaquetado de 250 mL con tapa de cuatro bocas (condensador, toma-
muestras, agitador, termopozo).  
b. Condensador. 
c. Agitador de helicoidal.  
d. Motor del agitador (IKA® Eurostar Power Control-Visc P7, Máx. 2500 rpm). 
e. Baño de circulación - Aceite Mineral (Fischer Thermoscientific SC-150 controller, 7-12 L, 
25-150°C. 
f. Termómetro de Mercurio (Thermobrand A1, ± 0.1 K). 
g. Punto de toma de muestras, termopozo y punto de carga. 
h. Elementos de soporte (vasos, embudo, jeringas de toma de muestra, cronómetro, 
implementos de aseo, etc.) 
 
4.1.6 Protocolo de la reacción 
Los reactivos se pesaron separadamente en una balanza analítica (Mettler Toledo NewClassic 
ML) según la programación de cada ensayo con una desviación de ±0.5 g. Seguidamente, en el 
recipiente del alcohol isoamílico se pesó directamente la resina pretratada proveniente del 
horno de secado (mantenido a 60°C en todo momento). Esta mezcla se cargó directamente al 
reactor de vidrio limpio y seco.  
Posteriormente, se inició el calentamiento y la agitación a 600 rpm hasta alcanzar la 
temperatura de operación (medida directamente en el reactor), usando el baño de circulación de 
aceite. Después de alcanzar la temperatura de reacción, se cargó el ácido y se inició el conteo 
del tiempo. Se detectó un descenso en la temperatura de aproximadamente 15°C y un tiempo 
de recuperación no mayor a 3 minutos. Los cálculos en la programación de ensayos (Ver Anexo 




E) se hicieron de manera tal que el reactor se cargara con un volumen inicial de 
aproximadamente 220 mL. 
A partir de t=0 min, se inició la toma de muestras para el seguimiento de la reacción, las cuales 
fueron caracterizadas por cromatografía de gases (Ver Sección 4.1.7.1). Las muestras de 
aproximadamente 0.5 mL, fueron almacenadas en viales de 2 mL y conservadas en la nevera a 
5°C. La masa de muestra se registró en cada caso para efectos del balance de masa. La 
primera muestra se tomó al primer minuto de reacción. Las siguientes se tomaron a los 10, 15, 
30, 45 y 60 minutos.  
Posteriormente, se tomaron cada 60 minutos hasta alcanzar la condición de equilibrio, la cual 
se determinó cuando se obtenía un valor ácido constante (variación menor a 0.5 mg KOH/g) en 
tres muestras consecutivas. Estas últimas muestras fueron analizadas para la determinación de 
la composición de equilibrio químico (Ver Sección 4.1.8).  
4.1.7 Técnicas Analíticas 
4.1.7.1 Cromatografía de gases (GC) 
La composición de las fases y de la mezcla reactiva fue determinada usando un cromatógrafo de 
gases Perkin Elmer Clarus 500 equipado con un inyector automático, una columna HP-1 (50 m – 
320 µm DI – WCOT 1.05 µm) y un detector de ionización de llama (FID mantenido a 280°C). La 
temperatura inicial del horno fue programada a 60°C por 3 minutos, con una velocidad de 
calentamiento de 5°C min-1, elevando la temperatura hasta 120°C y manteniendo esta última 
por 3 minutos. El puerto de inyección se mantuvo a 280°C, inyectando en modo split ajustado 
en una relación 70:1.  
En cada análisis se inyectó una muestra de 0.5 µL. Se uso nitrógeno grado 5 como gas de 
arrastre a 52 cm s-1. En la calibración y el análisis se usó 1,4-dioxano como estándar interno 
(Merck KGaA, >99.8% en masa) y butanona como disolvente de las muestras (Sigma, >99.9% 
en masa). Luego de la calibración se encontró un error medio de ± 0.005 en fracción masa. El 
procedimiento de calibración, análisis y reporte de resultados se presenta en el Anexo B.  
4.1.7.2 Valor ácido 
La concentración de ácido n-butírico determinada por cromatografía de gases, se verificó por 
titulación potenciométrica usando un equipo Mettler Toledo DL53 Titrattor con electrodo 
DM121. El análisis se realizó según la norma ASTM D974 usando como reactivo de titulación 
una solución de hidróxido de sodio (Carlo Erba) en etanol azeotrópico [48]. Dicho reactivo se 
tituló por retroceso con biftalato de potasio (Sigma Aldrich) para determinar la concentración de 
álcali en la solución. En ciertos casos se optó por titulación volumétrica empleando fenolftaleína 
(Carlo Erba) como indicador de punto final. En la mayoría de los ensayos se optó únicamente por 
el análisis GC, puesto que en los primeros ensayos mostró resultados precisos y reproducibles 
en comparación a los análisis de valor ácido.   
4.1.7.3 Densidad 
La densidad se determinó con un Densito Mettler Toledo 30px, según la norma ASTM D4052 
[49]. Las lecturas realizadas a 4°C se determinaron al colocar el recipiente de la muestra en un 
baño de hielo por 5 minutos antes de la medición. La desviación estándar en las lecturas fue de 
± 0.004 g cm-3. 
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4.1.7.4 Índice de refracción 
Se midió el índice de refracción de algunas muestras de materias primas, reactivos de 
cromatografía y ensayos de equilibrio de fase. Para ello se empleó un refractómetro digital Atago 
PAL-RI. Se determinó una desviación estándar de ±0.002 en la cuantificación. Al igual que para 
la determinación de densidad, se empleó un baño de hielo por 5 minutos antes de la medición 
para obtener lecturas a 10°C, es decir, estandarizar las lecturas a una temperatura uniforme. 
4.1.7.5 Contenido de Agua 
Dado que la determinación directa de humedad es imposible empleando una técnica GC-FID, la 
humedad se determinó por diferencia al obtener la composición de los otros tres componentes 
en la mezcla. Sin embargo, en ocasiones esa lectura resultó poco reproducible y se decidió 
emplear una técnica directa. El contenido se humedad se midió con un equipo Mettler Toledo 
DL53 Titrattor con electrodo DM142. Se usó el reactivo de Karl Fischer (Merck KGaA, eficiencia 
< 5 mg H2O L-1). Se determinó una desviación promedio de 0.01% en masa usando para ello 
tolueno como patrón de referencia (J.T. Baker, >99.9% en masa, GC). La medida de humedad 
por este método estuvo de acuerdo con la mayoría de datos cromatográficos (sumatoria de 
fracciones en masa igual a 1). Sin embargo, cuando se aplicó esta metodología se normalizó el 
resultado del vector de composiciones. 
4.1.8 Equilibrio químico 
El equilibrio químico se determinó al tomar 3 muestras en las últimas tres horas de reacción (Ver 
sección 4.1.6) y verificar que la variación de la composición de ácido n-butírico (reactivo límite) 
fuera menor a 0.005 en fracción molar. El análisis de dichas muestras se realizó por 
cromatografía de gases y se verificó con la determinación del valor ácido. Se usó el promedio de 
la composición de las tres últimas muestras para el cálculo de la constante del equilibrio 
químico, de acuerdo a la Ecuación 4.17. A pesar de la desviación antes del descarte estadístico 








     4.17 
Posterior a dichas pruebas se hicieron 3 ensayos de verificación para validar la curva obtenida. 
En la Figura 4.4 se presenta la curva de la constante de equilibrio, donde los parámetros 
obtenidos son: ao = -2043.5 K y a1= 7.7. Considerando que la constante de equilibrio sigue la 
ecuación de van Hoff, se puso estimar el calor de reacción ∆H°R = 16.9 kJ/mol, lo que indica 
que la reacción es levemente endotérmica. Esto es contrario a las estimaciones realizadas en la 
Sección 3.6.3, por tanto se asevera la importancia del estudio experimental sobre las 
simulaciones computacionales de las propiedades de reacción.  
4.1.9 Efecto de las variables en la cinética 
Debido al uso de un diseño central compuesto para estudio cinético se pudo estudiar el efecto 
de las variables en el sistema al comparar ensayos en los cuales la variable de interés es 
modificada y las otras dos se mantienen constantes. Es así que se analizó el efecto de cada 
variable sobre la conversión y en la velocidad de reacción calculada en los primeros puntos del 
ensayo (∆Ni/∆t), donde se extrajeron conclusiones a través de un análisis ANOVA.   
 





En la Figura 4.5 se presenta el efecto de la temperatura en la conversión y en la velocidad de 
reacción. Se estudiaron los ensayos número 3 y 12, en los cuales la concentración de 
catalizador fue de 1% ASE y la relación molar de alimentación se mantuvo en 1.5 (exceso de 
alcohol). En el ensayo número 12 la temperatura fue 348.4 K y de 368.2 K en el ensayo número 
3. En análisis indica que un aumento de 5.74% en la temperatura produce un aumento de 1.67 
veces en la velocidad inicial de reacción. 
 
Figura 4.4 Curva de equilibrio químico de la reacción de esterificación estudiada. 
 
Figura 4.5 Efecto de la Temperatura en la velocidad de reacción. 
4.1.9.2 Relación de Alimentación 
En forma similar al análisis anterior, se evaluaron casos comparables en los ensayos número 2 y 
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manejó un exceso 2:1 de alcohol. En ambos ensayos se empleó una concentración de 
catalizador de 0.5% ASE y una temperatura de 358.2 K. Según los resultados presentados en la 
Figura 4.6, al duplicar la relación de alimentación se presentó un aumento del 46.9% en la 
velocidad inicial de reacción.  
 
Figura 4.6 Efecto de la Relación de Alimentación en la velocidad de reacción. 
4.1.9.3 Concentración de Catalizador 
Finalmente, se estudiaron los ensayos número 5 y 8, en los cuales la temperatura fue 358.2 K y 
la relación de alimentación de 2:1, exceso de alcohol. Al duplicar la concentración de catalizador  
de 0.5% a 1% ASE, se produjo un aumento de 2.94 veces la velocidad inicial de reacción, tal y 
como se presenta en la Figura 4.7. 
 
Figura 4.7 Efecto de la Concentración de Catalizador en la velocidad de reacción. 




El análisis de varianza, empleando como respuesta la velocidad inicial de reacción se resume en 
la Figura 4.8. Se observa que la variable de mayor incidencia en la velocidad de reacción es la 
temperatura, seguida por la concentración de catalizador y finalmente, la relación molar de 
alimentación. Esta última presenta un efecto muy leve, lo cual está de acuerdo con los 
resultados encontrados por Páez [16]. Estos resultados son soporte fundamental en el diseño 
conceptual de las operaciones en donde se involucra esta reacción química de esterificación.  
 
Figura 4.8 Análisis de Varianza de los factores  estudiados.  El valor reportado se refiere al índice de 
varianza. 
4.1.10 Regresión de parámetros cinéticos 
Se determinó la ecuación cinética de la esterificación a partir de los datos experimentales 
recopilados en los quince ensayos y en la determinación del comportamiento del equilibrio 
químico del sistema (Ver Sección 4.1.8). La regresión de los datos se realizó empleando un 
algoritmo para la minimización de la diferencia entre la conversión experimental y la calculada 
con el modelo. Para ello se implementó un programa en Matlab® 2009b, en el cual se usó la 
función fminsearch [50]. Esta herramienta minimizó el valor de la función objetivo variando los 
parámetros cinéticos entre 0 y 106. Adicionalmente, se calculó el intervalo de confianza para 
cada uno de los parámetros obtenidos con un 95% de confianza, empleando la función confint 
de Matlab [50]. A continuación se presentan los modelos regresados para el sistema reactivo.  
4.1.10.1 Regresión del modelo pseudo-homogéneo ideal 
Este modelo se rige según la Ecuación 4.8, sin embargo, se modificó en términos de la 
concentración molar de los componentes según la Ecuación 4.18. 
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En donde, Wc es el peso de catalizador (kg), k0 es el factor pre-exponencial, Ea es la energía de 
activación en kJ/kmol, T es la temperatura en K, Ci es la concentración del componente i en 









 Capítulo 4. Estudio Experimental: Cinética Química y Equilibrio de Fases 
4-17 
 















    
4.19
 
Los intervalos de confianza fueron determinados con un α = 95%.  
4.1.10.2 Regresión del Modelo pseudo-homogéneo no-ideal 
El modelo está basado en la Ecuación 4.12, sin embargo se expandió de la siguiente forma, 
  0 0exp exp
a a
c f A B b C D
E E
r W k a a k a a
RT RT
    
        
      
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Donde la actividad del componente i, se define de acuerdo a la Ecuación 4.7. Los coeficientes 
de actividad se calcularon por medio de los parámetros regresados para NRTL obtenidos en las 
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Por otra parte, se corrigió la correlación de las constantes de equilibrio químico en la Ecuación 
4.17, adicionando el término de los coeficientes de actividad de acuerdo a la Ecuación 4.9. La 
nueva expresión, con coeficientes de actividad calculados a partir del modelo NRTL (parámetros 
de la Tabla 4.14), se presenta en la Ecuación 4.22. El modelo cinético se expresa según la 
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En la Figura 4.9 y Figura 4.10, se presenta el perfil de concentración en el tiempo de una corrida 
experimental típica, donde se evidencia el buen ajuste del modelo presentado en la Ecuación 




4.23. El modelo obtenido se considera satisfactorio y puede ser empleado en el diseño 
conceptual y en el dimensionamiento de equipos. 
 
Figura 4.9 Ensayo cinético modelo empleado Amberlyst 35 Wet como catalizador (Ensayo 15). 
Línea continua: modelo cinético pseudo-homogéneo corregido con coeficientes de actividad 
(NRTL). Temperatura: 368.2 K, Relación molar de alimentación: 2:1 (Exceso de alcohol). 
 
Figura 4.10 Ensayo cinético modelo empleado Amberlyst 35 Wet como catalizador (Ensayo 3). 
Línea continua: modelo cinético pseudo-homogéneo corregido con coeficientes de actividad 
(NRTL). Temperatura: 368.2 K, Relación molar de alimentación: 1.5:1 (Exceso de alcohol). 
4.1.11 Comparación con otros catalizadores 
El desempeño de la resina Amberlyst 35 Wet se comparó bajo las mismas condiciones de 
operación con el de las resinas Amberlyst 15 Wet (Dow Chemical), Lewatit K2431 (Bayer AG) y 
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sulfúrico (>98% masa, J.T. Baker). Adicionalmente, se hizo un ensayo autocatalítico (‘sin 
catalizador’), donde el ácido butírico libera protones para catalizar la reacción. Las resinas 
fueron tratadas y caracterizadas según los procedimientos de la Sección 4.1.3. El valor de la 
capacidad de intercambio de las resinas empleadas no varió en más del 2.5% respecto a lo 
reportado por el fabricante (Ver Tabla 4.2). Los catalizadores heterogéneos se caracterizaron a 
través de la medición del valor ácido según el procedimiento de la Sección 4.1.7.2. El PTSA 
presentó un valor ácido de 322.1 mg KOH/g, en comparación al valor teórico 325.78 mg KOH/g 
[51], mientras que el ácido sulfúrico tuvo un valor de 570.6 mg KOH/g y con un valor teórico de 
571.99 mg KOH/g [51]. Debido a esos resultados, se emplearon los catalizadores homogéneos 
sin ninguna purificación adicional y las resinas según lo tratado en la Sección 4.1.3.1.  
Los ensayos cinéticos se realizaron según el montaje y metodología usada en la medición 
cinética con Amberlyst 35 Wet. Las corridas experimentales se realizaron a 366.1 ± 1.1 K, una 
relación molar de alimentación de 1.5:1, con exceso de alcohol isoamílico y una concentración 
de catalizador de 1% ASE (Ver Sección 4.1.2). La masa de catalizador cargada al reactor se 
calculó con la capacidad de intercambio iónico de la resina o el número de equivalentes ácidos 
por gramo de catalizador homogéneo.  
El perfil de concentraciones en el tiempo se midió por cromatografía de gases según la técnica 
descrita en la Sección 4.1.7.1 y el Anexo B. Los resultados de cada ensayo se presentan en el 
Anexo F. 
Los datos experimentales de cada ensayo se correlacionaron con el modelo pseudo-homogéneo 
ideal de la Ecuación 4.18, empleando una constante de equilibrio de 75.2, de acuerdo a lo 
calculado con el Ecuación 4.17 a la temperatura del respectivo ensayo. Se implementó una 
herramienta de minimización en Microsoft Excel® para la regresión de los datos. En la Tabla 4.4, 
se presentan los valores obtenidos del factor preexponencial y la energía de activación para 
cada uno de los catalizadores evaluados. El ajuste de las curvas presentó un error máximo de 
4.19% en la conversión, lo cual es adecuado para el propósito del análisis. Sin embargo, los 
parámetros obtenidos no tienen una fuerte validez estadística debido a que solamente se están 
regresando parámetros a partir de un único ensayo [25]. Los valores reportados en la Tabla 4.4, 
son un indicio de los efectos energéticos involucrados en el proceso de reacción con cada 
catalizador. 
Tabla 4.4 Parámetros del modelo pseudo-homogéneo para diferentes catalizadores (Ecuación 4.18). 
Catalizador kf0 (mol/min L) Ea (kJ/kmol) 
Autocatálisis 4003,41 53929,9 
Ácido Sulfúrico 50081,69 43657,7 
PTSA 39770,59 43018,6 
Lewatit K2431 38991,09 53220,9 
Amberlyst 15 Wet 4770,49 48763,1 
Amberlyst 35 Wet 6112,37 48177,9 
En los parámetros se observa que la energía de activación fue levemente menor empleando un 
catalizador homogéneo, mientras que las mayores se tuvieron en el caso autocatalítico y con 
Lewatit K2431. Del mismo modo, el factor pre-exponencial fue mucho menor en el caso 
heterogéneo y autocatalítico, que cuando se empleó un catalizador homogéneo, tal como es de 
esperarse al considerar la teoría de colisiones [5].  
 






Figura 4.11 Cinética de la reacción de esterificación empleando diferentes catalizadores. Simulación 
obtenida con parámetros de la Tabla 4.4. Condiciones: 366 K, R = 1.5, 1% ASE. 
En la Figura 4.11, se presenta el avance de la reacción en el tiempo empleando los modelos 
ajustados para cada catalizador. Se observa que la conversión de equilibrio se alcanza en un 
tiempo menor a 200 minutos empleando catalizadores homogéneos. Por el contrario, los 
catalizadores heterogéneos tardan más de 1000 minutos (más de 15 horas) en alcanzar el 
equilibrio químico.  
El catalizador con el que se alcanza el equilibrio químico más rápidamente es la resina Lewatit 
K2431, seguida de la resina Amberlyst 35 Wet y con un poco menor desempeño, la resina 
Amberlyst 15 Wet. Finalmente, el proceso autocatalítico es el más lento de los estudiados, 
puesto que el tiempo estimado (calculado por extrapolación del modelo) para alcanzar el 
equilibrio es del 52.4 horas.  
A pesar de los buenos resultados obtenidos con la resina Lewatit K2431, existieron dos 
inconvenientes con el trabajo con este catalizador. El primero de ellos se refiere a la baja 
estabilidad térmica a la temperatura estudiada, donde la resina perdió consistencia física y 
luego de desmontar el ensayo el efluente del reactor era un slurry de color negro, efecto que no 
se observó con otras resinas. El segundo efecto fue la existencia de un tiempo muerto durante la 
primera hora de reacción, como se evidencia en la Figura 4.12. Este efecto puede obedecer al 
tiempo de hinchamiento del catalizador, durante el cual la resina con carácter macroreticular, 
aumenta su tamaño de poro hasta cierto tamaño, en el cual el proceso de adsorción-desorción 
de los componentes se estabiliza y posteriormente aumenta la velocidad de reacción [19]. Este 
proceso de hinchamiento y transición de una estructura macroreticular a una tipo gel fue 
estudiada ampliamente por Bringué y colaboradores [8]. Se observa también en esa figura que 
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el ajuste con ese catalizador no fue adecuado, por tanto un estudio cinético similar empleando 
esta resina debe utilizar un modelo de mayor complejidad, como el empleado por Jiménez [15]. 
 
Figura 4.12 Datos experimentales y ajuste del ensayo empleando Lewatit K2431. Condiciones: 366.1 K, R 
= 1.5, 1% ASE. 
Finalmente, se calculó la velocidad inicial de reacción (-r0) para los primeros puntos de cada 
ensayo (el promedio de los tres puntos iníciales < 10 min), con el fin de comparar directamente 
el desempeño de cada catalizador. El cálculo se realizó con la diferencia de concentración de 
ácido entre puntos adyacentes (i, i-1) dividido entre la diferencia del tiempo de muestreo de esos 
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En la Figura 4.13, se presentan los resultados obtenidos. Se evidencia una velocidad de 
reacción del orden de 10 veces superior en el caso homogéneo. Además, el caso autocatalítico 
presentó una velocidad inicial de reacción entre 2 y 4 veces menor que en el caso heterogéneo.  
Para los catalizadores heterogéneos, el mejor desempeño en su orden es: Amberlyst 15 Wet, 
Amberlyst 35 Wet y Lewatit K2431. A pesar de ello, la resina Amberlyst 35 Wet se prefiere en el 
análisis debido a su estabilidad térmica, característica indispensable en procesos de destilación 
reactiva [52-55].  





Figura 4.13 Comparación de la velocidad inicial de reacción de esterificación empleando diferentes 
catalizadores. 
 
4.2  Estudio del equilibrio de Fases 
4.2.1 Antecedentes 
El estudio del equilibrio de fases del sistema de esterificación bajo investigación se requiere 
para el diseño, dimensionamiento y evaluación del proceso productivo a escala industrial, como 
se mencionó en el Capítulo 3. En adición a las operaciones de separación, en la Sección 4.1 Se 
hizo énfasis en la necesidad de describir adecuadamente los coeficientes de actividad en la fase 
líquida como información para adquirir modelos precisos de la velocidad de reacción química. 
En estas operaciones de reacción y separación se necesitan modelos precisos y reproducibles 
para la correcta descripción de los fenómenos ocurriendo en los equipos de proceso [56-57]. De 
allí es posible partir al diseño conceptual del proceso que tendrá por consiguiente resultados 
precisos y cercanos a la realidad. En el presente estudio se analizaron las interacciones binarias 
y ternarias en equilibrio termodinámico líquido-líquido y líquido-vapor bajo ciertas condiciones de 
presión y temperatura.  
El análisis y la regresión de parámetros de interacción binaria son suficientes para la descripción 
del sistema cuaternario empleando los modelos de coeficientes de fugacidad y actividad 
presentados en el Capítulo 3 [58-59]. Para cada sistema binario o ternario se analizó la 
configuración de modelos más convenientes para cada caso, pues como se mencionó en la 
Sección 3.3.5, ciertos modelos termodinámicos resultan más adecuados que otros dependiendo 
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Características tales como la polaridad de los componentes, la formación de puentes de 
hidrógeno, la asociación de moléculas del mismo tipo y la miscibilidad determinan fuertemente 
el modelo a seleccionar para cada sistema según lo enunciaron Prausnitz et al [58].  
Las técnicas de medición del equilibrio y sus condiciones de operación se seleccionaron 
considerando la disponibilidad de materiales y equipos para el proyecto, además del intervalo de 
operación de esos equipos, el costo de medición y de reactivos [60]. Además, la búsqueda de 
condiciones de presión y temperatura que estuviesen en los intervalos en los cuales es factible 
llevar a cabo las operaciones de reacción y separación, fue clave en este estudio.  
Ejemplo de lo anterior es la selección de la presión a la que fueron medidos los equilibrios 
líquido-vapor (ELV), la cual se fijó cuando fue posible, en 101.3 kPa, puesto que en esta 
condición se pueden comparar los datos con algunos reportados en la literatura y es razonable 
simular los procesos de destilación y reacción bajo esta presión de operación [28, 55].  
El primer paso consistió en la revisión de la literatura existente respecto a los equilibrios de fase 
reportados en la literatura, referente a los componentes estudiados. La recopilación de 
Gmehling et al [61] resultó adecuada con respecto a los equilibrios líquido-vapor. En la Tabla 4.5 
se presentan los datos reportados para sistemas binarios según la nomenclatura de la Ecuación 
4.26. 
Ecuación 4.26 
(A) (B) (C) (D)
Alcohol Isoamílico  + Ácido n-Butírico   Butirato de Isoamilo  + Agua
 
Tabla 4.5 Azeótropos reportados en la literatura para el sistema cuaternario [61].  
 A B C D 
A  NR NR 95.15°C a 49.60% de D 
B NR  No azeótropo 
(1) 99.4°C a 81.5% de D 
(2) 99.4°C a 80.0% de D 
(3) 99.4°C a 97.0% de D 
C NR No azeótropo  98.05°C a 63.5% de D 
D 95.15°C a 49.60% de D 
(1) 99.4°C a 81.5% de D 
(2) 99.4°C a 80.0% de D 
(3) 99.4°C a 97.0% de D 
98.05°C a 63.5% de D  
NR: No reportado, % Porcentajes en masa. Nota: No se encontraron reportes de azeótropos ternarios. 
La búsqueda en bases de datos electrónicas como ‘Science Direct‟, „American Chemical Society‟ 
y „Wiley Online Library‟, no arrojó datos de equilibrios de fase de ningún sistema con las 
sustancias involucradas excepto por el estudio de Bilgin y colaboradores [62], quienes 
estudiaron el equilibrio líquido-líquido ternario del sistema alcohol isoamílico, ácido n-butírico y 
agua a tres temperaturas (ver Sección 4.2.17). En seguida se presenta el desarrollo 
experimental, describiendo las técnicas de medición, análisis y regresión de parámetros. 
4.2.2 Equilibrio Líquido-Vapor: Técnicas Experimentales 
A pesar de la gran dispersión de la bibliografía respecto al tema, existe información 
relativamente compilada acerca de los métodos experimentales para la medición del equilibrio 
liquido-vapor [60, 63-66]. Los trabajos de Hála et al [67] y Chiavone-Filho et al [68], presentan 
los montajes y las técnicas experimentales empleadas, además de algunos problemas técnicos 
relacionados a partir de los cuales se hicieron mejoras respecto a la reducción en el tiempo del 




ensayo y la recolección de muestras. Recientemente, Ruiz y Gomis [69] y Leonetti [70] 
presentaron dispositivos para la medición de equilibrios liquido-liquido-vapor con mejoras en los 
controles de presión y temperatura. Las unidades y equipos usados para este tipo de 
experimentación buscan determinar la composición de las fases a partir de las relaciones de 
equilibrio [60]. Desde principios del siglo XX se han usado una amplia gama de equipos y 
montajes experimentales, los cuales fueron clasificados por Abbott [71] en cinco categorías 
fundamentales: 
 Método estático 
 Método de circulación 
 Método de flujo 
 Método de puntos de burbuja y de rocío 
 Método isobárico 
En los modelos termodinámicos empleados comúnmente en el equilibrio de fases se hacen 
algunas suposiciones que no necesariamente se corroboran a nivel experimental, pero puede 
aproximarse a ellas empleando cierta técnica de medición [60]. Algunas de estas suposiciones 
son: 
 Los volúmenes del líquido son funciones constantes o lineales con la presión. 
 El comportamiento de la fase vapor puede ser descrito por una expresión virial explicita 
en volumen.  
 El volumen en exceso de la fase vapor es despreciable. 
4.2.2.1  Método estático 
Se trata de un sistema cerrado conectado a un sensor de presión. La muestra se encuentra en 
una celda sumergida en un baño térmico. Se usan controladores de temperatura acompañados 
de una resistencia eléctrica o una camisa con un fluido circulante. El mayor problema de esta 
técnica consiste en que la muestra debe alimentarse totalmente degasificada, lo cual debe 
hacerse con equipos generalmente robustos y costosos. Un esquema inicial del método se 
presenta en la Figura 4.14 [60]. 
En este método, se analiza la fase liquida en equilibrio por cromatografía, gravimetría, densidad, 
índice de refracción, etc., mientras que la fase vapor se calcula por medio de la ecuación de 
Gibbs-Duhem, suponiendo que esa fase puede ser descrita adecuadamente por una ecuación 
virial truncada [71]. Para obtener un set de datos, la presión total se mantiene a varias 
temperaturas presentado así un conjunto de varias isotermas p-x. A esta técnica se le han 
acoplado varios métodos de desgasificación que generalmente usan fluidos a bajas 
temperaturas [60]. 
 
Figura 4.14 Principio del método estático para la medición de VLE. V: Fase Vapor, L: Fase Líquida, P: 
Medidor de presión, S: Agitador. 
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4.2.2.2 Método de circulación 
Este método consiste en la circulación de la fase vapor por todo el sistema, mientras la fase 
líquida permanece estática [60, 71]. En la Figura 4.15 se presenta un diagrama de este aparato 
de equilibrio. 
 
Figura 4.15 Esquema de una celda de circulación [60]. 
En el sistema, los vapores provenientes del recipiente A, atraviesan el canal hacia el punto C, 
donde condensan en el recipiente D. En cierto nivel, el liquido retorna en forma controlada al 
recipiente A y de esta manera se presenta una recirculación continua hasta que las 
composiciones de los líquidos en A y D permanecen invariantes en el tiempo. Es claro entonces 
que el verdadero equilibrio se encuentra en el liquido A y el condensando en D, lo cual supone 
que en A, halla una buena mezcla y no existan gradientes de concentración. Una chaqueta 
minimiza la perdida de calor en las paredes del recipiente y mantiene inmóvil el montaje. El 
aparato se emplea en sistemas a presión constante y por tanto se hacen variaciones 
permanentes de temperatura en el sistema. Entonces, se deben minimizar las fluctuaciones de 
presión para obtener datos consistentes. Este tipo de dispositivos buscan datos ELV con mayor 
rapidez y bajo costo en comparación a las técnicas estáticas [60]. Sin embargo, estos sistemas 
solo pueden trabajar a bajas presiones puesto que el montaje está construido en vidrio.  
Hacia 1980, Malanowski y Rogalski [72] presentaron un dispositivo dinámico de circulación, el 
cual promueve la recirculación de ambas fases. La muestra ingresa a una bomba tipo Cottrell 
hacia la cámara de equilibrio. En la cámara se desprenden las fases liquida y vapor, donde el 
liquido retorna a la cámara de mezcla y el vapor a los condensadores. De allí, el condensado 
retorna hacia la cámara de mezcla, donde se recombina con el liquido desprendido. El contenido 
retorna al calentador donde se completa el ciclo. En este tipo de aparatos se pueden obtener 
datos PTxy entre 5 a 300 kPa y de 300 K a 500 K [60]. 
Una mejora significativa de este equipo es el ebullómetro Fischer (Iludest Destillationsanlagen 
GmbH, Alemania) el cual tiene como principio básico el contacto íntimo de las fases liquida y 
vapor [64]. Este dispositivo se presenta en la Figura 4.16. La muestra liquida se coloca en el 
recipiente de mezcla (1). La mezcla entra en ebullición en la cámara (2). El vapor desprendido, 
junto a las gotas acarreadas de fase liquida suben a través de un tubo (3) denominado bomba 
de Cottrell. Durante este trayecto, se da contacto intimo entre fases, proveyendo intercambio de 
calor y masa, requisito indispensable para alcanzar el estado de equilibrio. La mezcla al final de 
esta bomba entra en contacto con un termopar (4) que registra la temperatura del equilibrio. El 
vapor se condensa en (5) y retorna el frasco de mezcla. Las gotas de líquido retornan al 
recipiente (1). Luego de un tiempo, cuando ambas fases se ha recirculado continuamente y no 
se presentan variaciones apreciables en temperatura se procede a la toma de muestras de la 
fase liquida (6.1) y vapor (6). 
 






Figura 4.16 Ebullómetro Fischer Labodest, modelo VLE 602 [64]. 
4.2.2.3 Método de flujo 
Los métodos de flujo dinámico se usan principalmente para sistemas térmicamente inestables 
que requieran tiempos cortos para alcanzar el equilibrio [60]. En este tipo de equipos se 
mantiene un flujo uniforme de composición constante que se alimenta a la cámara de equilibrio, 
donde la mezcla se calienta muy rápidamente y las fases son inmediatamente separadas. Una 
desventaja obvia de este método es el gran consumo de reactivos de alto grado de pureza, lo 
cual representa un alto costo. 
4.2.2.4 Método de punto de burbuja y punto de rocío 
Este método consiste en la determinación de los puntos de rocío y burbuja para mezclas de 
composición conocida [59, 71]. Permite determinar rápidamente diagramas de equilibrio liquido-
vapor y tiene un consumo bajo de reactivos. La generación de isotermas o isobaras de datos es 
relativamente lenta y requiere la elaboración de curvas p-v o T-v dependiendo del tipo de 
análisis. Para este método es indispensable que la mezcla este completamente desgasificada, 
los cual aumenta el costo del análisis. El mejoramiento de los métodos de circulación dinámica 
ha hecho que este método sea poco empleado hoy en día [60]. 
4.2.2.5 Método Isobárico 
Es una técnica exclusiva para mezclas en los cuales solo hay un componente volátil [60]. Una 
solución con el soluto problema y otra con un soluto de referencia pero con el mismo solvente se 
colocan en vasos separados herméticamente cerrados. Los recipientes, generalmente metálicos 
se colocan en un baño para asegurar condiciones isotérmicas. El solvente es lentamente 
destilado de las soluciones hasta que las composiciones de equilibrio sean alcanzadas, es decir, 
la actividad del solvente en ambas soluciones es la misma. La solución de referencia se analiza 
y se calcula la actividad del solvente en la solución problema. En este método no son necesarias 
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medidas de presión aunque el tiempo de equilibrio es del orden de días [71]. Un ejemplo del uso 
de este método es el estudio de electrolitos no volátiles en soluciones acuosas o soluciones de 
polímeros.  
4.2.2.6 Método seleccionado: Dispositivo Fischer Labodest VLE 602 
Desde el punto de vista técnico se seleccionó este método puesto que ofrece [64]: 
 Bajo tiempo para alcanzar el equilibrio de fases. 
 Datos precisos y reproducibles según reportes de la literatura [71, 73-75]. 
 No se requiere desgasificación de los componentes. 
 Permite obtener varios set de datos PTxy en corto tiempo. 
 El estudio de sistemas con 3 o más sustancias no representa inconvenientes reportados. 
 Los datos requeridos en este estudio se encuentran en los intervalos de temperatura y 
presión permitidos por el equipo. 
 La diferencia en volatilidades relativas de los componentes a analizar no es excesiva.  
Según la nomenclatura en el diagrama del equipo (Figura 4.16), la evaporación en este equipo 
se efectúa por medio de un calentador de inmersión eléctrica de vidrio cuarzo adecuado 
concéntricamente en un calentador de flujo (1). La circulación de ambas fases se hace con 
agitación magnética simultánea a la entrada del reflujo en la cámara de mezclado (2) lo que 
reduce el tiempo de equilibrio. Antes de entrar a la cámara de separación, la mezcla liquido-
vapor entra a una ruta de contacto (3) que garantiza un íntimo intercambio de fases en la 
bomba Cottrell. La construcción del equipo previene el arrastre de gotas de líquido en el vapor. 
La toma de muestras de vapor (6) y liquido (7) viene conectada a recolectores de la línea de 
vacío que se controla con válvulas solenoides (5). Ambas muestras pueden ser directamente 
extraídas de las corrientes de circulación (8) y (9) por medio de jeringas. El aparato está 
diseñado para una carga de 80 mL y puede operarse a vacio, presión atmosférica y sobrepresión 
y temperaturas hasta de 250ºC. En la Figura 4.17 se presenta una imagen del equipo dispuesto 
en el Laboratorio de Análisis Instrumental en los laboratorios de ingeniería química y ambiental. 
El equipo disponible está provisto de un modulo de medición de temperatura DTM5080 y una 
termoresistencia WK 93 TMG Pt-100 TMG. La precisión reportada es de ± 0.01 K. El control y la 
medición de la presión en la celda se logra mediante un transmisor de precisión, WIKA modelo 
P-10. La precisión en la medición de la presión es de ± 0.01 kPa, según lo indicado por el 
fabricante [64]. El aparato permite alcanzar presiones superioras a la atmosférica mediante la 
inyección de nitrógeno grado 5 en un tanque pulmón de 2 L En forma similar, las presiones 
inferiores a la atmosférica, se logran mediante la acción de una bomba de vacío (Vacuubrand®, 
modelo RZ 2.5). El sistema esta acondicionado con líneas de gases y de agua de condensación 
para la adecuada operación. 
4.2.3 Procedimiento para la Medición de VLE 
El aparato seleccionado para la medición ha demostrado confiabilidad y reproducibilidad en las 
mediciones VLE, como lo indican Vu et al [76], Martínez, Pereira y Santiago [77]. Para verificar 
las condiciones de operación adecuadas en la medición de los sistemas binarios involucrados 
de la reacción estudiada, se realizaron ensayos preliminares sobre el sistema binario etanol + 
alcohol isoamílico, el cual se encuentra reportado en la literatura [78]. Los resultados de ese 
estudio introductorio se presentan en el Anexo G. Las condiciones de operación estudiadas 
fueron: control de la presión, temperatura y tiempo de estabilización de la condición de 
equilibrio. Dado que los sistemas estudiados en este proyecto son similares químicamente a la 
mezcla etanol y alcohol Isoamílico, las condiciones determinadas fueron el punto de referencia 




para los demás estudios en ELV [78]. La confiabilidad del equipo y la metodología fueron 
evaluados al comparar los datos obtenidos con los recopilados en la literatura [77, 79].  
 
Figura 4.17 Equipo Fischer Labodest VLE 602 dispuesto en el Laboratorio de Análisis Instrumental. 
Se encontró que los datos obtenidos a diferentes presiones son termodinámicamente 
consistentes (Ver Sección 4.2.11) y tienen una reproducibilidad adecuada con una variación de 
la fracción en masa de ± 0.001 y de ± 0.1K en temperatura. La incertidumbre en la medición de 
la presión fue de ± 0.2 mbar (0.02 kPa). 
Después de validar la metodología a emplear, se puede describir el protocolo de medición de 
ELV binario (A+B) así, 
 Abrir la válvula de agua de los condensadores (hasta 1 psig). 
 Prender el interruptor eléctrico de los controladores de presión, temperatura y de la 
bomba de vacío.  
 Apertura de la válvula de Nitrógeno grado 5 hasta 30 psi en el regulador externo y 2 psi 
en el regulador de baja presión en el equipo. 
 Carga de aproximadamente 80±1 mL del componente A en el equipo de equilibrio 
Fischer Labodest VLE 602. 
 Cerrar las válvulas laterales del equipo para sellar herméticamente el sistema. 
 Ajuste de la presión hasta la presión de trabajo (entre 3-200 kPa) en el controlador de 
presión. 
 Ajustar la potencia de calentamiento (entre 5-80%) hasta que se obtengan 4 gotas de 
condensado por segundo en el ducto de retorno a la cámara de mezcla.  
 Capítulo 4. Estudio Experimental: Cinética Química y Equilibrio de Fases 
4-29 
 
 Ajustar el set point de la chaqueta de calentamiento en 60°C y el de la resistencia de la 
línea de retorno de condensado hasta 30°C menos que la temperatura indicada en la 
cámara de evaporación.   
 Realizar control manual de la presión del sistema (control fino) empleando las válvulas 
laterales para inyección de nitrógeno en el tanque pulmón o liberación de presión por la 
línea de vacío hasta obtener variaciones de presión menores a ±1.0 mbar (0.01 kPa) con 
respecto al set point.  
 Esperar tiempo de estabilización de 60 minutos. 
 Realizar tres (3) recolecciones de datos de presión y temperatura cada 30 segundos por 
5 minutos, esperando al menos 15 minutos entre cada recolección de datos. 
 Verificar que los valores de presión y temperatura tengan variaciones inferiores a 0.2 
kPa y 0.5 K entre las recolecciones de datos. De lo contrario, realizar acciones de control 
regulatorio sobre la presión y esperar el tiempo de estabilización del equilibrio. 
 Tomar las muestras de las fases de estudio por medio de la apertura de las válvulas 
solenoides respectivas. Aislar la sección de toma de muestras por medio del cierre de las 
válvulas respectivas y liberar lentamente la presión por apertura de las válvulas de teflón 
laterales, hasta alcanzar la presión del laboratorio (aproximadamente 750±15 mbar).  
 Liberar los tubos de las muestras de cada fase y extraer de cada una de ellas 
aproximadamente 1 mL. Preparar y analizar inmediatamente por cromatografía de gases 
según el procedimiento presentado en la Sección 4.2.4. 
 Adicionar entre 3 y 5 mL del componente B y repetir el procedimiento para la nueva 
composición global.  
 Repetir el procedimiento hasta completar la curva de equilibrio (composición de B en la 
mezcla >98%). 
 Al finalizar la operación, apagar el calentamiento en el controlador y liberar la presión del 
equipo cuando la mezcla se encuentre a una temperatura menor de 40°C. 
 Apagar la bomba de vacío, cerrar las válvulas de inyección de nitrógeno y el controlador 
del equipo. 
 Cerrar la válvula de agua de los condensadores. 
4.2.4 Técnica de Cromatografía de Gases 
Se empleó una técnica de cromatografía de gases para los sistemas en los cuales las muestras 
presentaron miscibilidad total luego de una inspección visual. El desarrollo y la calibración de la 
técnica se basaron en trabajos reportados en la literatura para sistemas de esterificación de 
alcoholes C1-C5 con ácidos carboxílicos de cadena corta [79-83]. El procedimiento de 
preparación y calibración se presenta detalladamente en el Anexo B. 
Para el estudio del equilibrio de fases, las muestras se prepararon gravimétricamente de la 
siguiente forma: de los tubos de muestreo se pesaron alrededor de 200 mg de muestra 
problema, los cuales se diluyeron en butanona (Merck KGaA, >99%) en una relación 5:1 con 
exceso de disolvente. Lo anterior se llevó a cabo para asegurar la homogeneidad de la muestra 
a analizar y para proteger la columna cromatográfica de posibles agentes contaminantes. 
Posteriormente, se agregaron 80 ± 5 mg de 1,4-Dioxano (Merck KGaA, > 99.8%), el cual se 
empleó como estándar interno. Luego de la calibración de cada componente se obtuvo un error 
promedio de ± 0.015 en fracción molar de cada componente.  
En seguida se presentan las curvas de calibración empleadas, sin embargo en el Anexo B se 
presenta en forma detallada el proceso para obtener esas curvas. 
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En donde A, es el área bajo la curva en los cromatográmas y W, la masa de los componentes en 
la muestra. El subíndice ―ei”, se refiere al estándar interno empleado. Los resultados de 
cromatografía se expresan inicialmente en fracción en masa al calcular Wi y dividir entre la masa 
de la muestra problema. Finalmente, como se comentó en la Sección 4.1.7.5,  el contenido de 
humedad se determinó por el método de Karl Fischer, aunque en la mayoría de los casos  se 
calculó la composición de agua por diferencia de los resultados obtenidos por GC, puesto que no 
se encontraron errores apreciables en ese cálculo (<0.008, fracción en masa de agua). 
4.2.5 Reactivos empleados en los estudio ELV/ELL 
Los reactivos empleados en el estudio de equilibrios de fase se caracterizaron y acondicionaron 
como se indicó en la Sección 4.1.4. En la Tabla 4.6 se presentan los resultados de la 
caracterización. Luego de identificar la ausencia de impurezas mayores, estos reactivos se 
usaron sin purificación adicional.  
4.2.6 Estudio de la presión de vapor de los componentes puros 
Para el análisis del equilibrio líquido-vapor es un prerrequisito el conocimiento de la presión de 
vapor de los componentes a diferentes temperaturas, como se indicó en la Sección 3.6.2.3. La 
medición de la presión de vapor se realizó con el procedimiento y equipo señalados en la 
Sección 4.2.3. Para la medición de la presión de vapor, el procedimiento difiere en que se 
requiere un tiempo menor de estabilización y que solo se recircula el componente puro. Según lo 
observado, se requiere una circulación de 15 minutos como mínimo. La captura de datos de 
presión y temperatura se realizó de la misma forma que en la medición ELV y el posterior 
análisis estadístico.  
En adición, se realizaron réplicas durante el análisis con cada componente para identificar la 
desviación estándar en presión y temperatura. Se obtuvo una desviación máxima de 0.08 K y 
0.11 kPa en temperatura y presión, respectivamente. Las mediciones se llevaron a cabo entre 2 
y 200 kPa, dependiendo de la volatilidad del componente.  
Para aclarar lo anterior, se consideró que la temperatura del sistema a la presión de análisis, se 
encontrara por lo menos 10 K por encima de la temperatura ambiente y máximo a 520 K, la 
temperatura máxima de operación del aparato [64]. Por ejemplo, el agua a 5 kPa, tiene un punto 
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de ebullición de 305.9 K (32.7°C) según datos de Stull [84]. Esta temperatura es demasiado 
baja dado que la temperatura ambiente del laboratorio puede encontrarse entre 15-28°C, por 
tanto la controlabilidad del equipo se ve afectada. 
Tabla 4.6 Propiedades de los reactivos empleados en el equilibrio de fases. 
Componente 
Punto normal de 
Ebullición (K) 






Exp. a Lit.* Exp. b Lit.* Exp. c Lit.* Exp. Exp. 
3-metil-1-butanol 404.9 405.2 1.4033 1.4053 0.817 0.813 - 99.53% 
Ácido n-butírico 435.1 437.0 1.3974 1.3980 0.959 0.964 635.8d 99.86% 
Butirato de Isoamilo 450.1 452.2 1.4017 1.4091 0.884 0.881 - 99.21% 
Agua 473.2 473.2 1.3331 1.3330 0.998 0.998 - ** 
 
Errores: a u(T) = 0.1 K, Medido en Fischer Labodest VLE 602 (Ver sección 4.2.2.6), b u(η) = 0.0002, c u(ρ) 
= 0.004 g cm-3, d El valor teórico es 636.7 mg KOH g -1, * Tomados de [85] a 20°C, **Impurezas < 1000 
ppm por GC (límite de cuantificación de la técnica). 
En la Figura 4.18, se presentan las presiones de vapor para los componentes de interés en 
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Los parámetros A, B y C de cada componente se calcularon por el algoritmo de mínimos 
cuadrados usando Microsoft Excel como motor de cálculo. En la Tabla 4.7 se presentan los 
parámetros obtenidos y la respectiva desviación estándar con respecto a los datos 
experimentales.  
Tabla 4.7 Parámetros de la Ecuación de Antoine obtenidos por regresión. 
Componente A B C % Error Máx. Intervalo de uso Ref. 
Alcohol Isoamílico 15,02 -3179,42 -98,90 0,89% 330-450 K Este Trabajo 
Ácido n-Butírico 11,15 -1450,72 -211,73 1,27% 390-450 K Este Trabajo 
Butirato de Isoamilo 14,43 -3605,57 -82,59 1,94% 370-480 K Este Trabajo 
Agua 15,3217 -3304,695 -64,848 0,41% 256-450 K Stull, 1947 [84] 
 
En la Tabla 4.7 se reporta el intervalo de aplicación donde el modelo puede ser aplicado sin 
mayor error en la predicción de la presión de vapor. En la literatura se reportan modelos de 
presión de vapor para los componentes, sin embargo se emplearán los obtenidos en el presente 
trabajo, claro está, luego de verificar que la desviación entre la presión reportada y la del modelo 
en la Ecuación 4.30 no es significativa [47, 84-85].  
Para el alcohol isoamílico y el ácido n-butírico, los reportes de Perry [85] distan en máximo un 
0.76% de la predicción de la presión de vapor obtenida en este trabajo. Para el butirato de 
isoamilo, la desviación máxima con respecto a los datos de Stull [84] fue de 0.32 kPa entre 370-
480 K, como se observa en la Figura 4.19. De igual forma a lo indicado en la Sección 3.6.2.3, 
las predicciones del método de estimación de presión de vapor de Li-Ma distan enormemente de 
la realidad y no deben ser empleadas para esta sustancia y bajo las condiciones analizadas 
[88]. El método de contribución de grupos de Li-Ma para sustancias polares se describe 
adecuadamente en la base de datos de Aspen Properties 7.2 [88].  






Figura 4.18 Presión experimental de los componentes puros. La línea continua indica la regresión 
obtenida con el modelo de Antoine. 
4.2.7 Estudio ELV del Sistema Alcohol Isoamílico (1) – Butirato de isoamilo (2) 
Se realizó la medición del equilibrio liquido-vapor del sistema compuesto por alcohol isoamílico 
con butirato de isoamilo en forma isobárica a 101.3 kPa ± 0.1 kPa según la metodología 
presentada en la Sección 4.2.3. Los datos experimentales se tomaron luego de un tiempo de 
estabilización no menor a 45 minutos. 
Las muestras se tomaron luego de obtener variaciones en temperatura y presión inferiores a 0.1 
K y 0.08 kPa, respectivamente. El análisis de la composición de las fases se llevó a cabo por 
cromatografía de gases, según la técnica presentada en la Sección 4.2.4. Cada muestra se 
analizó por duplicado y se tomó el valor promedio de la respuesta cromatográfica a menos que 
se obtuviera una alta variación, caso en el cual se analizó de nuevo la muestra problema.  
Se obtuvieron un total de 36 datos experimentales de los cuales fueron rechazados ocho, luego 
de descartar datos con alta desviación estándar en presión y/o temperatura y al aplicar algunos 


























Figura 4.19 Curva de presión de vapor del butirato de isoamilo. Experimental y simulación con método de 
Li-Ma contra reporte de Stull [84]. (- - -) Estimación de la presión de vapor por Li-Ma [88].  
Seguidamente, se prepararon los diagramas de fase como se presentan en la Figura 4.20, en el 
cual se presentan las composiciones en fracción molar. En el diagrama de composiciones xy, la 
mezcla presenta desviaciones negativas de la idealidad a la presión estudiada. 
 
Figura 4.20 Diagramas de fase del equilibrio líquido-vapor del sistema alcohol isoamílico + butirato de 







































































x - Fracción Molar Butirato de Isoamilo




4.2.8 Estudio ELV del Sistema Ácido n-Butírico (1) – Butirato de isoamilo (2) 
Se realizó la medición experimental del ELV del sistema ácido n-butírico + butirato de isoamilo a 
101.3 ± 0.1 kPa según el procedimiento y análisis de las Secciones 4.2.3 y 4.2.4. Previamente 
al estudio se realizó una limpieza del equipo con etanol anhidro, la cual consistió en una 
recirculación del solvente por 1 hora. Posteriormente se drenó y ajustó el sistema a una presión 
de 0.5 kPa, para asegurar la evaporación completa del solvente.  
Se midieron un total de 22 datos experimentales, incluyendo el punto de ebullición de los 
componentes puros. Luego del análisis de consistencia termodinámica de la Sección 4.2.11, se 
mantuvieron en el análisis 16 datos, los cuales se representan gráficamente en la Figura 4.21. 
El sistema presentó una baja diferencia entre los puntos de ebullición de los componentes puros 
(15.94 K). Adicionalmente, las curvas de puntos de burbuja y de rocío están cercanas en todo el 
intervalo de composiciones con una diferencia de composición promedio de 0.07 fracción molar. 
A pesar de ello no se evidencia la presencia de un azeótropo a la presión analizada. En adición 
se observa una desviación negativa de la idealidad mucho menor en el sistema alcohol 
isoamílico + butirato de isoamilo. Esta leve desviación de la idealidad indica que las 
interacciones moleculares en la mezcla binaria son bajas debido a la larga cadena carbonada de 
éster y la baja polaridad del ácido n-butírico en comparación a la de otros ácidos de menor peso 
molecular [58, 86]. El estudio de este sistema puede enriquecerse en futuros trabajos al 
analizar el ELV a diferentes presiones para buscar la presencia de un azeótropo y la mayor 
aproximación a la idealidad a bajas presiones.  
 
Figura 4.21 Diagramas de fase del equilibrio líquido-vapor del sistema ácido n-butírico + butirato de 
isoamilo a 101.3 kPa. Izquierda: Diagrama Txy, Derecha: Diagrama xy. 
4.2.9 Estudio ELV del Sistema Agua (1) – Ácido n-Butírico (2) 
El ELV del sistema binario agua y ácido n-butírico se midió en forma isobárica a 101.33 ± 0.12 
kPa según el procedimiento de la Sección 4.2.3. Las lecturas de temperatura y presión se 
tomaron con variaciones inferiores a 0.12 K y 0.12 kPa, respectivamente. Se emplearon los 
reactivos presentados en la Sección 4.2.5, sin embargo se usó agua destilada cuya 






















































x - Fracción molar de Butirato de Isoamilo
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Adicionalmente se requirió desionizar el reactivo en un equipo MiliQ 500 con filtro de 0.22 µm 
de tamaño de poro. El efluente tuvo una conductividad de 0.8 µS, lo cual es aceptable para los 
fines del estudio [87]. El análisis de la composición de las fases se llevó a cabo por 
cromatografía de gases según lo presentado la Sección 4.2.4 y el Anexo B. Se obtuvieron un 
total de 15 datos experimentales de los cuales fue rechazado uno, el cual tuvo una alta 
desviación estándar en temperatura y composición. Los datos aceptados fueron puestos a 
prueba con un test de consistencia termodinámica según la metodología presentada en la 
Sección 4.2.11. La presión de vapor reportada en la Sección 3.6.2.3, se comparó con el reporte 
de NIST para el ácido n-butírico [88], en el cual se empleó el modelo de Braun y Harlacher [89], 
   
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La desviación entre este reporte y los experimentos no fueron mayores a 0.4 kPa en el intervalo 
analizado. Es de anotar que se compararon los datos experimentales obtenidos con algunos 
reportados en la literatura para la misma presión de trabajo (Aristovich et al [90] y Riven [61, 
91]). Se encontraron grandes desviaciones, incluso del orden de 7 K en la región de alta 
concentración de ácido n-butírico. Esto puede deberse a que otros autores pudieron usar en sus 
ensayos una mezcla de isómeros del ácido butírico, los cuales en general presentan menores 
puntos de ebullición que el ácido n-butírico, creando así una modificación del diagrama de fases 
[47, 92]. En este sentido, el reactivo empleado en los ensayos fue analizado por cromatografía 
de gases en busca de sustancias diferentes al ácido n-butírico. Los cromatográmas no 
mostraron otras sustancias extrañas en el reactivo. Según se evidencia en la Figura 4.22 
(derecha), el sistema exhibe una desviación positiva de la idealidad y en concordancia con los 
reportes experimentales de la Tabla 4.5, se infiere la existencia de un azeótropo en la región de 
bajas concentraciones de ácido n-butírico. 
 
x - Fracción Molar Agua
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Figura 4.22 Datos experimentales del ELV del sistema Ácido n-butírico + Agua a 101.3 kPa. Contraste con 
otros datos reportados en la literatura [61, 90-91]. Izquierda: Diagrama Txy, derecha: Diagrama xy. 
 




En este sistema se hizo un análisis de particular importancia puesto que al existir reportes de 
este sistema por parte de otros investigadores, es posible estimar y medir la no-idealidad de la 
fase vapor. Esto último es importante puesto que este sistema es el de mayor polaridad entre 
los sistemas estudiados, debido a la formación de puentes de hidrógeno [58]. Por tanto, si se 
puede demostrar que el modelo de gas ideal describe satisfactoriamente la fase de vapor en 
este sistema, se puede extenderse esa suposición a los demás sistemas estudiados, los cuales 
poseen menor polaridad [29, 66, 73-74].   
Para demostrar lo anterior se realizaron dos análisis adicionales para este sistema binario. El 
primero de ellos consiste en la evaluación de la no-idealidad de la fase vapor debido a la 
presencia de ácido n-butírico. Prausnitz [58] describió el efecto de la dimerización de los ácidos 
carboxílicos en fase vapor e indica que son necesarias algunas correcciones al coeficiente de 
fugacidad de los ácidos, principalmente para los ácidos acético y propiónico. En este sentido, 
Vawdrey et al [86] presentaron datos experimentales acerca de las constantes de equilibrio de 
dimerización en fase vapor para los ácidos n-carboxílicos entre 2 y 10 carbonos. Esos 
investigadores encontraron que el ácido n-butírico se dimeriza alrededor de 5 veces menos que 
el ácido acético y 8 veces menos que el ácido propiónico a 298 K y 101.3 kPa. Para cuantificar 
la dimerización del ácido n-butírico, se realizó una simulación en Matlab®2009b. En esa 
simulación se usó el modelo UNIQUAC para la fase líquida y el modelo de dimerización de 
Tsonopoulos y Prausnitz [93]. Este modelo de dimerización corrige el coeficiente de fugacidad de 
la fase vapor con un factor que da cuenta de la dimerización del ácido, aplicando para ello la 
ecuación de estado virial truncada en el segundo término. Para un componente en fase vapor 
que no se dimeriza se calcula el coeficiente de fugacidad a través de la siguiente relación [58, 
94], 
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Donde B es el segundo coeficiente virial para los componentes i, j o la mezcla m. En forma 
similar para el componente que se dimeriza, el coeficiente de fugacidad corregido se describe 
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Con zi, el factor de corrección por dimerización, yi, la fracción molar en la fase vapor del ácido y 
Bi, el segundo coeficiente virial sin tener en cuenta el fenómeno de asociación. A su vez, el factor 
de corrección viene descrito por la relación, 
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Donde kt, es la constante de dimerización dependiente de la temperatura, la cual fue reportada 
por Vawdrey para el ácido n-butírico [86]. De esta forma, a partir de los datos experimentales se 
cálculo el segundo coeficiente virial de los componentes en la forma indicada en la Sección 
3.3.4 con el método de Tsonopoulos y Dymond [96]. En la Figura 4.23 y Figura 4.24 se presenta 
el segundo coeficiente virial calculado para los componentes puros y la mezcla, además del 
coeficiente de fugacidad calculado. 

























Figura 4.23 Segundo coeficiente virial para los componentes puros y la mezcla calculados por el método 
de Tsonopoulos y Dymond [96]. 
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Ácido n-Butírico (Saturación) 
 
Figura 4.24 Coeficiente de fugacidad calculado para las sustancias en la mezcla ácido n-butírico + agua y 
para los componentes puros en su punto de saturación. 
Según lo anterior, es posible observar que el coeficiente de fugacidad de los componentes es 
cercano a la unidad, teniendo un valor mínimo de 0.964 para el agua y 0.924 para ácido n-
butírico. Esto es congruente al considerar que el mayor aporte a la no-idealidad lo debe tener el 
ácido por la dimerización que presenta [58-59, 97].  
En la Figura 4.25 se presenta la fracción de dímero presente a diferentes temperaturas de 
equilibrio, la cual no supera el 2.1% molar. La relación de equilibrio de fases presentada en la 
Ecuación 3.35 permite deducir que además de la cercanía a 1 del coeficiente de fugacidad para 




la mezcla, el coeficiente de fugacidad para las sustancias puras también lo es, por tanto su 








    4.35 
En la Sección 4.2.12, se demuestra que el modelamiento con UNIQUAC–gas ideal contra 
UNIQUAC–EOS no presenta mayores diferencias. Esto indica que la fase vapor puede 
considerarse ideal debido a la baja presión y la baja dimerización del ácido n-butírico en esta 
fase. 
Temperatura (K)

































Figura 4.25 Fracción de dímero de ácido n-butírico en la fase vapor. Constante de dimerización tomada de 
Vawdrey et al [86]. 
4.2.10 Estudio ELV del Sistema Alcohol Isoamílico (1) – Ácido n-Butírico (2) 
Se realizó la aproximación experimental al ELV del sistema compuesto por ácido n-butírico con 
alcohol isoamílico. Los ensayos se realizaron en forma isobárica a 10.13 kPa y 30.40 kPa con 
una desviación de ± 1.5 kPa, según la metodología de la Sección 4.2.3. Debido a que el sistema 
alcohol + ácido reacciona químicamente a las condiciones de operación, ese procedimiento se 
modificó de acuerdo a las indicaciones de Wagner [98].  
En ese sentido, Wagner [98] indica que la medición de los equilibrios reactivos implica la 
inhibición de la reacción química a través de la reducción de la temperatura del sistema forma 
en la cual se puede disminuir la constante de equilibrio químico (Ver Sección 4.1.8). La citada 
referencia hace énfasis en la necesidad de hacer mediciones de ELV en mezclas binarias 
alcohol-ácido en forma isotérmica a una temperatura no mayor a 323 K. Esos autores presentan 
datos experimentales para los sistemas reactivos metanol + ácido acético y etanol + ácido 
acético a 318 K y 323 K. Se estableció en ese estudio que a esas condiciones de temperatura, 
la constante de equilibrio era inferior a 1 X 10-3, por tanto el avance de la reacción no es 
suficientemente significativa para llevar a errores apreciables en la medición del equilibrio de 
fases [98].  
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En ese estudio se especificó que la conversión de acetato de etilo no fue significativa, sin 
embargo no se reportó cuantitativamente. 
Como se consideró en la Sección 1.2.2, las reacciones de esterificación aumentan su velocidad 
al adicionar catalizadores ácidos al sistema. En el caso autocatalítico, estudiado en la Sección 
4.1.11, se evidencia que uno de los componentes del sistema binario reactivos es de carácter 
ácido, por tanto la reacción de esterificación se presenta en cierta proporción.  Por tanto, previo 
a los estudios realizados se esperó la producción de cierta cantidad de éster en el sistema. 
Debido a que no se contó con una herramienta confiable para la medición de ELV isotérmico al 
momento de la realización de este estudio, se optó por el uso del equipo Labodest VLE 602.  
Para prevenir la producción de butirato de isoamilo en los ensayos se decidió conducir los 
experimentos a bajas presiones y de esta forma tener bajas temperaturas de operación, lo cual 
debería inhibir el avance de la reacción de esterificación. Con el conocimiento del 
comportamiento de la presión de vapor de los componentes, se pudieron estimar los extremos 
del diagrama de fase a varias presiones de operación. Se determinó llevar a cabo los 
experimentos a una presión tal que la temperatura máxima alcanzada por el sistema no fuese 
superior a 373 K, sin embargo esto significaba una reducción de la presión a menos de 10 kPa. 
En ese punto, los componentes ebullían en forma violenta, incluso con una adición mínima de 
calor, por tanto se decidió realizar el estudio ELV a 10.13 ± 1.02 y 30.40 ± 1.54 kPa.  
Para evitar la formación de éster, se decidió reducir el tiempo de contacto en el equipo a 10 
minutos como máximo. Esto representa problemas puesto que este intervalo de tiempo no fue 
suficiente para el establecimiento del equilibrio de fases. Esto se comprobó al observar que las 
lecturas de presión y temperatura oscilaron hasta 1 kPa y 1.5 K, es decir, un indicio del avance 
de la reacción de esterificación.  
Los datos de presión y temperatura fueron analizados estadísticamente para reportar el valor de 
equilibrio en cada punto. Se obtuvieron un total de 8 datos experimentales por cada presión de 
trabajo. Para cuantificar el avance de la reacción se verificó la concentración de butirato de 
isoamilo en las fases y se calculó la conversión alcanzada. El cálculo de la conversión se hizo 
con base al reactivo límite en cada punto de la medición. En la Tabla 4.8 se presentan algunos 
resultados relevantes de este estudio. 
Tabla 4.8 Resultados del avance de la reacción en el ELV alcohol isoamílico + ácido n-butírico. 
Presión [kPa] keq* Conversión Intervalo de Temperatura [K] 
10.13 8.82 4.66% 345-370 
30.40 13.35 6.35% 370-400 
* Calculado con la Ecuación 4.17 con la temperatura máxima. 
Para realizar un análisis del equilibrio de fases a estas condiciones, se calculó la composición de 
ácido y alcohol con base libre de éster y agua. De esta forma, se presentan los diagramas de 
fase de la Figura 4.26. En esos diagramas también se muestran las predicciones realizadas con 
el método de contribución de grupos UNIFAC. 
En la Figura 4.26 se observa que los datos experimentales se alejan significativamente de las 
predicciones de UNIFAC, especialmente con los datos tomados a 10.13 kPa. A esta presión el 
tiempo de contacto de fases fue levemente mayor al caso de 30.40 kPa, debido a la falta de 
experiencia con este sistema al inicio de los ensayos.  
Se puede concluir que el avance de la reacción es una medida directa de la desviación del 
equilibrio de fases verdadero entre los dos componentes principales. Para verificar la calidad de 
los datos obtenidos, se usó la herramienta de consistencia termodinámica disponible en el 




software Aspen Plus 7.2 (Ver Sección 4.2.11). Ninguno de los juegos de datos tuvo resultados 
satisfactorios en el test de consistencia termodinámica, por tanto deben ser rechazados del 
estudio termodinámico. 
Para solventar la falta de parámetros experimentales del sistema, se emplearon aquellos 
obtenidos de la interacción binaria del estudio ELL alcohol + ácido + agua, presentado en la 
Sección 4.2.17. Ello puede incluir errores en la descripción del ELV, sin embargo, como se 
comenta en las Secciones 4.2.15 y 4.2.16, los parámetros obtenidos en ELL pueden 
interpolarse levemente para la descripción de la fase vapor, a falta de datos más precisos. 
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Figura 4.26 Diagrama de pseudo-equilibrio binario Ácido n-butírico + Alcohol isoamílico. Izquierda: 10.13 
kPa, derecha: 30.40 kPa. 
Entonces, al no encontrar datos termodinámicamente consistentes, se omitieron los datos de 
este estudio en el análisis posterior pero se incluyeron en este documento como experiencia 
adquirida en futuros ensayos ELV reactivos. Esta inconsistencia en la medición del ELV reactivo 
llevó al diseño de un montaje para determinar este tipo de equilibrios en forma confiable. A 
pesar que este aspecto está fuera del alcance de este proyecto, se presenta una aproximación 
inicial en el Anexo H. 
4.2.11 Consistencia Termodinámica 
Los test de consistencia termodinámica tienen como objetivo medir la calidad de los datos 
obtenidos con el fin de emplearlos en la generación de parámetros confiables de modelos de 
actividad y/o fugacidad [99]. Como se mencionó en la Sección 3.2.4, los métodos de 
consistencia aplicados provienen de la ecuación de Gibbs-Duhem (Ecuación 3.9). Estos test son 
conocidos como test de área, pues miden la calidad de los datos en todo el intervalo de 
composiciones estudiado. También se han reportado test que verifican la consistencia de puntos 
individuales y de dilución infinita, los cuales son revisando a fondo en los trabajos de Kang et al 
y Kurihara et al [100-101].  Para generar los métodos de área, se combinan las Ecuaciones 3.7 y 
3.9, para un sistema binario y al reemplazar GE, la energía libre de Gibbs de exceso, como 
propiedad analizada, se obtiene la correlación, 
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Esta ecuación es igual a cero en la condición de equilibrio de fases [59]. Al integrar la expresión 
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La consistencia termodinámica mide entonces la desviación del miembro de izquierdo en la 
Ecuación 4.37 con respecto al equilibrio termodinámico. Esto se hace al cuantificar las tres 
integrales entre los intervalos de temperatura, presión y composición y verificar su aproximación 
a cero, dentro de cierto intervalo de precisión [101]. En adición, dependiendo del tipo de datos 
obtenidos en el laboratorio se pueden obtener simplificaciones [100]. El caso ELV isobárico, 
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4.2.11.1 Test de área total 
Varios autores han enfocado sus esfuerzos al tema de la consistencia termodinámica, entre los 
cuales se destacan los trabajos de Kang et al, Kurihara et al y Liebermann y Fried [100-102]. 
Kang y colaboradores [101] presentaron un método robusto de consistencia termodinámica 
basándose en contribuciones individuales de algunos test reportados en la literatura. El primero 
de ellos, denominado test de Redlich-Kister puede escribirse para un set de datos isobáricos 
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Donde el término derecho de la ecuación (Kang lo denomina ε) se refiere a la contribución de 
calor de mezcla (HE) del sistema en el intervalo de composiciones. Debido a la ausencia de este 
tipo de datos para la mayoría de los sistemas binarios, se han reportado varias alternativas para 
la consecución del test [104-109]. La primera de ellas se refiere a la eliminación del término de 
derecho en la Ecuación 4.39 para sustancias con una bajo calor de mezcla. Durán et al [78] 
reportaron que los sistemas de polaridad similar a las del presente trabajo, tienden a tener 
bajos calores de mezcla y la contribución al área total tiende a ser inferior al 5%. Sin embargo, 
Kojima y colaboradores [110], indican que esta contribución puede ser tan grande como 0.04, 
para sistemas que contienen halogenados y ácidos carboxílicos de bajo peso molecular.  
En la literatura se han reportado sistemas como el de 1-butanol + ácido acético, el cual tiene 
una entalpía de exceso experimental del orden de 405.0 J mol-1 a 298.15 K, mientras que el 
sistema ternario 1-butanol + metanol + agua se mezcla endotérmicamente con valores de HE del 
orden de -839.7 J mol-1 at 298.15 K [111-112]. Al considerar que los sistemas reportados en 
esos trabajos tienen polaridad y temperaturas de trabajo mayores, el término en mención puede 




ser eliminado en primera instancia. Al cancelar ese término en la Ecuación 4.39, el área total 
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Por tanto, el área se puede calcular al determinar una correlación entre el logaritmo del cociente 
de coeficientes de actividad y la composición, y su posterior integración matemática. El criterio 
de aceptación del método es A*s< 0.063, sin embargo Kojima et al [110] estiman un criterio 
más riguroso de 0.03. Para el presente trabajo, la etapa inicial fue el cálculo de los coeficientes 
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El coeficiente de fugacidad (Φ) fue considerado igual a 1, teniendo en cuenta la cercanía a la 
idealidad de la fase vapor y debido a las bajas a moderadas presiones consideradas en este 
trabajo (Ver Sección 4.2.9). Las presiones de vapor fueron calculadas según la Ecuación 4.30 y 
los parámetros de la Tabla 4.7. En la Figura 4.27 se presentan los diagramas de coeficiente de 
actividad calculado contra composición para los sistemas ácido + agua descrito en la Sección 
4.2.9 y el sistema Alcohol + éster de la Sección 4.2.7. Se destaca que estos datos se 
representan luego de la eliminación de datos realizada al aplicar el test de consistencia. Los 
datos experimentales y los coeficientes de actividad calculados para cada ELV se presentan en 
el Anexo I. En la Figura 4.28, se presenta el diagrama de área total para el sistema ácido n-
butírico + agua. 
 
Figura 4.27 Diagrama de coeficientes de actividad calculados a partir de datos experimentales. Izquierda: 
Sistema agua + ácido n-butírico a 101.3 kPa (línea continua: Regresión NRTL). Derecha: Sistema alcohol 
isoamílico + butirato de isoamilo a 101.3 kPa.  
Kang et al [101] sugirieron que al dibujar el logaritmo de la relación de coeficientes de actividad 
contra la composición se puede hacer una regresión polinomial, como la presentada en la 
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Figura 4.28 Diagrama del test de consistencia de área para los datos del sistema ácido n-butírico + agua 
a 101.3 kPa.  
Duran y colaboradores [78], encontraron que este modo de ajuste puede fallar debido a la falta 
de datos experimentales en la zona de dilución infinita y por tanto el valor de las áreas 
calculadas puede ser incorrecta. Debido a ello en este trabajo se propone un mecanismo 
sencillo donde este acotada la relación de coeficientes de actividad por medio del ajuste con 
una expresión proveniente del modelo de Margules. Los datos pueden ser ajustados por medio 
de la ecuación, 

















En donde A12 y A21 son parámetros a ajustar. Sin embargo, el diagrama de área total puede 
calcularse a partir de la regresión polinomial cuando el valor de R2 sea menor a 0.95 [78].  
A pesar de la simplificación realizada en la Ecuación 4.40, Kang y colaboradores enfatizan en 
que despreciar las entalpías de exceso no es una práctica recomendada debido a que la 
contribución de este término puede ser significativa. Sin embargo, la falta de datos 
experimentales puede obligar a usar el test de área total sin corrección alguna, para lo cual se 
ideó el test de Wisniak.  
4.2.11.2 Test de área de Herington y Wisniak 
Debido a la incertidumbre en el valor de la contribución de la entalpía de exceso a falta de datos 
experimentales, Wisniak [109] propuso una desigualdad empírica para estimar el lado derecho 
ln (γ1/γ2) = 1,499x
















x - Fracción Molar de Ácido




de la integral en la Ecuación 4.39. Usando el valor máximo de HE y las temperaturas de 
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El miembro derecho de la Ecuación 4.44, puede ser expresado en términos de la energía libre 





















Herington [113] concluyó que se puede emplear un valor promedio de 3.0 en la relación 
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Donde según Wisniak, D, puede expresarse con las áreas arriba (L) y debajo (W) del eje de las 
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Este es el denominado test de Herington, donde de acuerdo con los reportes de Herington y 
Wisniak puede existir una incertidumbre de 10 unidades en el cálculo de D [101, 109]. Es decir, 
si│D - J│> 10, el set de datos evaluado debe ser considerado como inconsistente. 
Sin embargo, Wisniak reevaluó el parámetro ∆Hm/∆GEm en la Ecuación 4.47 basado en datos de 
la literatura [108]. Encontró que este parámetro puede variar entre 0 y 28.6 y el valor de 3.0 es 
excedido en más del 80% de los sistemas examinados. Wisniak correlacionó los datos de ∆Hm 
contra ∆GEm para varios sistemas experimentales, obteniendo un buen ajuste a través de la 
correlación, 
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En el presente proyecto, los valores de ∆GE  fueron calculados a partir de datos experimentales 
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En la Figura 4.29, se presentan los valores calculados de ∆GEm para el sistema ácido butírico  + 
butirato de isoamilo. Los datos fueron ajustados mediante un polinomio y los valores de ∆Hm 
fueron calculados mediante la Ecuación 4.51. Para cada set de datos se presenta el valor 
corregido del parámetro ∆Hm/∆GEm en la Tabla 4.9.  
 
Figura 4.29 Valores experimentales para la energía libre de Gibbs en exceso para el sistema ácido n-
butírico + butirato de isoamilo a 101.3 kPa. 
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Donde C, es el valor obtenido para el parámetro ∆Hm/∆GEm en cada set experimental. Entonces, 
el procedimiento llevado cabo se puede resumir en el diagrama de flujo de la Figura 4.30.  
Usando el test de Herington, corregido por Wisniak, se tiene entonces una mejor aproximación 
para la estimación del término de contribución del efecto del calor de mezcla en el sistema 
[108]. Autores como Resa et al [114] encontraron mejores resultados para la consistencia del 
sistema acetona + éter propílico y acetona + éter isopropílico, empleando el método corregido 
con estimados de cada sistema en particular. Sin embargo, si al emplear esta corrección, no hay 
mejora en el índice de aprobación del test, se debe optar por una nueva medición de datos 
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Figura 4.30 Procedimiento realizado para llevar a cabo el estudio de consistencia termodinámica de datos 
de equilibrio líquido-vapor. 
4.2.11.3 Test de Punto 
El test de punto mide diferencialmente la calidad de los datos por medio de la estimación de la 
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El valor de la diferencial de la energía libre de Gibbs puede determinarse para cada punto 
empleando la Ecuación 4.52 o una aproximación semi-empírica llamada aproximación de Padé, 
presentada por Kang et al [101]. El criterio de aceptación del método se define con un valor de δ 
< 5. Cabe destacar que el valor de ε para set de datos isotérmicos hace referencia al término del 
diferencial de presión en la Ecuación 4.37 y en general tiende a ser despreciado [101].  
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4.2.11.4 Test de Van Ness 
El test de Van Ness puede ser descrito como la medición de la desviación entre los datos 
experimentales y la regresión de un modelo de coeficientes de actividad. Por tanto debe ser 
entendido como un test que mide la capacidad del modelo y no de los datos experimentales en 
sí. Luego de completar el proceso de ajuste para un sistema isobárico, el set de datos T-x-y se 
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Donde los superíndices ―exp” y ―cal” se refieren a experimental y calculado con el modelo de 
coeficientes de actividad y N, es el número de datos experimentales. El criterio para aprobar el 
test indica que ∆T y ∆y, deben ser menores a 1 [101]. A pesar que el método es poco robusto, es 
de fácil y rápida aplicación, una vez se ha realizado la regresión de parámetros.  
4.2.11.5 Otros test de consistencia 
Se han reportado otros test de consistencia cuyo uso es limitado [99, 102]. Entre los más 
importantes se tiene el test de consistencia de dilución infinita y el test de componentes puros. 
El primero de ellos mide la diferencia absoluta del comportamiento límite de GE con los 
coeficientes de actividad calculados experimentalmente. El test de consistencia de los 
componentes puros aplica la ecuación de Gibbs-Duhem a los extremos el diagrama de fase para 
determinar la diferencia de puntos de ebullición predicha por el modelo de Antoine y la ecuación 
gamma-phi (Ecuación 3.35) cuando la composición tiende a cero o a uno. Estos métodos son 
revisados a fondo en el trabajo de Kang y colaboradores [101].  
Otros test presentados en la literatura son el test de área normalizada, el test de área de 
Liebermann y Fried, el test de Margules-Duhem, entre otros [100, 102, 104, 106, 108, 113]. 
Estos métodos no fueron considerados en este trabajo al encontrar pocos reportes de su uso en 
la literatura actual. Finalmente, es de destacar que el software Aspen Plus 7.2, cuenta con una 
herramienta para medir la consistencia termodinámica, la cual es el test de área total de 
Redlich-Kister [88]. El uso de esta herramienta es simple y rápido, por tanto puede considerarse 
como herramienta de primera mano para verificar la consistencia de un set de datos de 
equilibrio.  
4.2.11.6 Resultados de la consistencia termodinámica 
Según lo propuesto por el diagrama de flujo en la Figura 4.30, se aplicaron los test de 
consistencia de área total, seguido por el test de Herington y posteriormente el test de Wisniak 
con las modificaciones en el parámetro ∆Hm/∆GEm, en los casos donde el test de Herington no 
fue aprobado. Finalmente, se realizaron verificaciones con los test de Van Ness y de punto. En la 
Tabla 4.9, se presentan los resultados de la consistencia termodinámica. 
Como se observa en la Tabla 4.9, los datos fueron consistentes con el test de Wisniak/Herington 
o bien con el método de Wisniak modificado. En adición, fueron consistentes con los test de Van 
Ness y de Punto, por tanto luego del descarte estadístico y termodinámico de los datos errados, 




los datos finales se consideran confiables y pueden ser usados en las regresiones y el posterior 
modelamiento del equilibrio de fases.  
Tabla 4.9 Resultados de los test de consistencia aplicados a los datos de ELV. 
Estudio ELV Alcohol + Ester Ácido + Ester Agua + Ácido Alcohol + Ácido  
Test de Area Total (Aspen Plus) 
Área 0,054 0,067 0,006 0,164 (0,089)* 
Aprueba (¿A<0,063?) SI NO SI NO (NO) 
Test de Area Total (Redlich-Kister) 
Área 0,061 0,073 0,008 N/A 
Aprueba (¿A<0,063?) SI NO SI - 
Test de Herington/Wisniak 
L 0,104 0,119 0,061 N/A 
W 0,043 0,052 0,055 N/A 
|D| 41,3 39,2 5,2 N/A 
|J| 50,4 5,51 24,1 N/A 
|D-J| 9,1 33,7 18,9 N/A 
Aprueba (¿|D-J|<10?) SI NO NO - 
Test de Wisniak Modificado 
∆GEm  (J/mol) N/A 136,7 21,6 N/A 
∆Hm (J/mol) N/A -47,5 -207,1 N/A 
|∆Hm/∆GEm| N/A 0,35 9,60 N/A 
|J|Corregido N/A 47,56 7,53 N/A 
|D-J|Corregido SI 8,38 2,36 N/A 
Aprueba (¿|D-J|<10?) N/A SI SI N/A 
Test de Van Ness (con NRTL, Sección 4.2.12) 
ΔT 0,12 0,09 0,04 N/A 
Δy 0,03 0,02 0,19 N/A 
Aprueba (¿ΔT, Δy < 1?) SI SI SI SI 
Test de Punto 
δ 1,92 2,37 0,81 N/A 
Aprueba (¿δ<5?) SI SI SI N/A 
* Se reporta el resultado del test para los datos a 10.13 y 30.40 kPa (estos últimos en paréntesis). N/A: 
No aplicado. No se aplicaron métodos complejos de consistencia para el ELV alcohol + ácido puesto que  
esos datos no se consideraron válidos incluso antes de aplicar el test. 
4.2.12 Regresión de Parámetros  de ELV 
Los datos experimentales de los equilibrios líquido-vapor reportados en este trabajo fueron 
sometidos a regresión de parámetros con los modelos de actividad NRTL (Sección 3.3.5.2) y 
UNIQUAC (Sección 3.3.5.3). En esas secciones se indica que el modelo de actividad NRTL 
contiene cinco parámetros ajustables para un sistema binario.  
Para la Ecuación 3.56, estos parámetros son, 
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Donde los parámetros a ajustar son aij, bij y αij, con j e i, como componentes estudiados. Sin 
embargo, el problema de regresión puede ser reducido al acogerse a las recomendaciones de 
Prausnitz [115] y emplear como se mencionó en la Sección 3.3.5.2, un valor de αij = 0.3. Esto 
reduce el proceso de regresión de parámetros NRTL a hallar 4 parámetros con sus respectivas 
incertidumbres.  
Por su parte, el modelo de actividad UNIQUAC, requiere en su planteamiento ademas de ciertos 
parámetros de forma y tamaño molecular, estimados en la Sección 3.6.1.6, los parámetros 
dependientes de la temperatura (Ecuación 3.71). Para simplificar el proceso de regresión, los 
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Con lo anterior, el problema de regresión de parámetros del modelo UNIQUAC requiere la 
obtención de 2 parámetros (aij, aji) y sus respectivas incertidumbres.  
El procedimiento de regresión se resume en la Figura 4.31. La función objetivo empleada para 
todos los puntos fue la minimización de la sumatoria del parámetro ∆γ para cada dato 
experimental, es decir, 
   
2 2
exp expcal cal




Con la función objetivo igual a, 
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Donde N, es el número de datos experimentales en el set de datos. El algoritmo de minimización 
en la Figura 4.31,  se repitió hasta que ε fue menor a 0.01.  
Las regresiones se realizaron empleando el software Aspen Plus 7.2 en el cual está disponible 
una herramienta de regresión de parámetros. Se probaron varios algoritmos disponibles en el 
programa, de los cuales la minimización de desviación del coeficiente de actividad mostró el 
menor ajuste. Otros algoritmos disponibles en el programa son explicados a fondo en la 
documentación de AspenTech y se presentan en la Figura 4.32 [88]. 
Los parámetros obtenidos se presentan en la Tabla 4.10. En adición se muestra el ajuste de los 
diagramas de fase en la Figura 4.33. Cabe destacar que a pesar del reporte de parámetros para 
el EVL alcohol isoamílico + acido n-butírico, estos no se emplearán en los análisis posteriores; en 
cambio se emplearán los parámetros reportados en la Sección 4.2.17. En ese sentido, el lector 
puede observar la alta incertidumbre en los parámetros obtenidos para ese sistema debido a 
que en la medición de los datos no existió equilibrio verdadero. 
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Figura 4.31 Procedimiento empleado para la regresión de parámetros de modelos de actividad a partir de 
datos de ELV. 





Figura 4.32 Algoritmos de regresión de parámetros disponibles en Aspen Plus 7.2 [88]. 
 
Tabla 4.10 Parámetros del modelo NRTL regresados en el estudio de ELV. 
Parámetro 
Agua Alcohol Éster Ácido 
Ácido Éster Ácido Alcohol 
NRTL 
aij -2,94 ± 0,16 30,98 ± 1,96 -9,40 ± 0,71 -11,8 ± 19,46 
aji 1,58 ± 0,09 -0,33 ± 0,04 29,04 ± 0,64 -11,00 ± 48,02 
bij 2172,85 ± 6,14 -11565,66 ± 618,14 4362,36 ± 21,40 3736,66 ± 1640,12 
bji -602,43 ± 2,15 -437,65 ± 12,81 -12971,35 ± 64,87 5566,93 ± 873,54 
αij 0,3 0,3 0,3 0,33 
Δy max 0,02 0,07 0,04 0,16 
ΔT max (K) 0,83 0,17 0,71 8,6 
UNIQUAC 
aij 326,78 ± 4,08 215,45 ± 2,33 173,8 ± 6,62 NR 
aji -1073,92 ± 6,25 -469,60 ± 4,61 295,25 ± 3,59 NR 
Δymax 0,04 0,09 0,01 NR 
ΔTmax (K) 1,26 0,96 1,79 NR 
NR: No realizado por no considerarse preciso. Los valores finales ∆máx, se refieren a la desviación 
máxima entre los datos experimentales y el modelamiento. 
Como se observa en la Tabla 4.10, el mejor ajuste se logró para todos los casos con el modelo 
NRTL, por tanto, en adelante el modelamiento se realizará con este modelo de coeficientes de 
actividad. En la Figura 4.33 se presentan los diagramas de fase obtenidos con este modelo. El 
hecho mas partícular en las regresiones es la detección de un azeótropo entre el agua y el ácido 
n-butírico a 98.46% molar de agua y 372.12 K. Lo cual difiere en un 0.46% (molar) y 0.3 K del 
reporte de Gmehling en la Tabla 4.5 [61]. 





Figura 4.33 Diagramas de fase Txy para los ELV estudiados. Superior izquierda: Alcohol isoamílico + 
butirato de isoamilo. Superior derecha: Ácido n-butírico + butirato de isoamilo. Inferior izquierda: Ácido n-
butírico + agua, Inferior derecha: Alcohol isoamílico + Ácido n-butírico. Línea continua: Simulación con 
parámetros NRTL de la Tabla 4.10 a 101.3 kPa.  
En adición, se corroboró que los sistemas pueden considerase como ideales a las condiciones 
de medición sin incurrir en mayores desviaciones. Esto se logró al simular el equilibrio ácido n-
butírico + agua a 101.3 kPa con el modelo UNIQUAC-gas ideal y UNIQUAC-EOS. En la Figura 4.34, 
se presenta el diagrama de fases obtenido para este estudio. Se observan desviaciones 
inferiores al 1% en la concentración de agua, por tanto se puede confiar en la suposición de 
idealidad. Este análisis se puede hacer extensivo a los demás sistemas al considerar, como se 
mencionó en la Sección 4.2.9, que el sistema de agua - ácido carboxílico tiene la mayor 
desviación de la idealidad en comparación con otros sistemas.  
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Figura 4.34 Equilibrio líquido-vapor del sistema ácido n-butírico + agua a 101.3 kPa. Comparación entre 
datos experimentales, modelo UNIQUAC–IDEAL y UNIQUAC-EOS. 
 
4.2.13 Equilibrio Líquido-Líquido (ELL) - Técnicas Experimentales 
Como se observó en las secciones anteriores, el único ELV medido que contuviese agua fue el 
sistema ácido n-butírico + agua, en el cual no se observó inmiscibilidad en todo el intervalo de 
composiciones. También se mencionó en la Sección 3.4, un componente como el agua puede 
otorgar alta no-idealidad a la mezcla y por tanto aumentar la posibilidad de generar dos fases 
líquidas en el sistema. Los ensayos previos sobre las mezclas indicaron que las mezclas binarias 
entre agua + alcohol isoamílico y agua + butirato de isoamilo contienen una alta región de 
inmiscibilidad [116]. La determinación de esa región a varias temperaturas y el modelamiento 
efectivo de ese fenómeno es el objetivo principal de esta sección.  
Según lo expuesto en la Sección 3.4, la predicción de este tipo equilibrio de fase a partir de 
modelos de coeficientes de actividad es compleja [117]. Sin embargo, la medición de equilibrios 
líquido–líquido (ELL) es bastante más sencilla que los ELV [60, 118]. Es fundamental obtener 
una alta precisión experimental debido a la imposibilidad de aplicar métodos de consistencia 
termodinámica teóricos a datos ELL [58, 62, 87, 94]. 
4.2.13.1 Método Analítico Directo 
Para la medición de ELL binarios o ternarios es necesario poner en contacto los componentes en 
una celda de equilibrio isotérmica con agitación suficiente para asegurar una transferencia de 
masa entre las fases en un tiempo razonable. Ese tiempo no debe ser demasiado largo para 
formar emulsiones estables [117]. La formación de emulsiones depende de la densidad y la 
tensión superficial de los componentes del sistema [94]. El método directo para la medición del 
equilibrio consiste en la medición de la composición de fases después que estas se hubieran 




asentado a cierta temperatura controlada. El procedimiento se repite a través de un intervalo de 
temperatura hasta obtener el diagrama de fases [60]. 
La celda de equilibrio puede estar construida en vidrio, acero inoxidable, teflón o un material 
adecuado para no interferir con las sustancias de trabajo [60]. En la Figura 4.35 se presenta un 
montaje adecuado para la medición de ELL según las indicaciones de Raal y Muhlbauer [60]. El 
sistema de agitación puede consistir en una barra magnética o en un sistema mecánico con 
motor en la parte superior del montaje. De elegir este último, se debe sellar el acople con teflón 
o con un sistema de O-ring. Para mantener la temperatura constante se requiere que la celda 
esté provista de una chaqueta con fluido calefactor. La temperatura de la mezcla líquida debe 
medirse con precisión a través de un sistema de termopozo. El sistema de muestreo de cada 
fase se hace a través de uno o varios puertos con una jeringa de material inerte a las 
sustancias. 
La mayor ventaja de este tipo de montaje consiste en la eliminación efectiva de cualquier 
gradiente de temperatura en la celda. Esto es de particular importancia para sistemas cuyo 
equilibrio sea muy sensible al cambio en temperatura donde a temperaturas cercanas a la 
temperatura crítica del sistema variaciones del orden de 0.1 K pueden originar grandes errores 
en la medición de la composición de fases [117]. 
 
Figura 4.35 Celda de para la medición de ELL recomendada por Raal y Muhlbauer [60]. 
4.2.13.2 Método Volumétrico 
El método volumétrico es una técnica de titulación desarrollada por Rifai y Durandet [119], en la 
cual uno de los componentes se adiciona continuamente en una cantidad conocida al segundo 
componente en una celda agitada hasta que la turbidez aparece o desaparece [60]. El método 
requiere la medición de los volúmenes de las dos fases, VI y VII, en un tubo capilar calibrado, 
después de la aparición de la segunda fase. En este método la precisión en la determinación de 
la aparición de la segunda fase no es crítica puesto que el análisis viene determinado por la 
medición de los volúmenes y un gráfico lineal de VII contra m2, la masa añadida del segundo 
componente. La extrapolación de esa curva para m2o en VII = 0, permite el cálculo de la 
composición de las dos fases. Este método es satisfactorio solamente para ELL binarios.  
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Para los sistemas binarios el método más empleado es el analítico directo, con el cual se han 
hecho trabajos tan relevantes como el de Sorensen y Arlt [120], quienes recopilan una base de 
datos considerable referente a ELL. Información más detallada sobre técnicas de medición ELL 
es presentada por Mülbauer y Raal [60]. 
4.2.14 Técnica y procedimiento seleccionado 
Se seleccionó el método analítico directo, el cual ofrece alta precisión en los datos y bajo 
consumo de recursos. En los estudios ELL se empleó la celda presentada en la Figura 4.37. Para 
cada uno de los ensayos se acopló un sistema de agitación que consta de un motor de velocidad 
variable (IKA T-13) y un agitador cuyas aspas se encuentran dispuestas a tres alturas diferentes 
con el fin de mantener un mezclado homogéneo a lo largo de la altura de la celda, como se 
presenta en la Figura 4.38.  
La celda está provista de una camisa de calentamiento por donde circuló agua como fluido de 
refrigeración o calentamiento. Se empleó un baño de circulación Julabo F12 para el control de 
temperatura del ensayo. La diferencia máxima de temperatura entre el valor ajustado en el 
controlador del baño y el interior de la celda se estimó en un máximo de ± 0.3 K. La temperatura 
al interior de la celda se midió con un termómetro digital Precision RTD de Extech Instruments®. 
 
Figura 4.37 Equipo empleado para la medición de ELL por el método analítico directo. Izquierda: Montaje 
de medición de ELL en paralelo con baño de circulación y motor de agitación. Derecha: Detalle de la celda 
de equilibrio líquido-líquido.  
La celda tiene un diámetro interno de 4 cm y una altura de 25 cm. El diámetro del puerto de 
muestreo es de 1 cm. En adición, el origen y el tratamiento de los reactivos empleados en este 
estudio son aquellos presentados en la Sección 4.2.5. 
Para el diseño del procedimiento, se siguieron las recomendaciones presentadas por Orjuela et 
al [121-122]. Dichas sugerencias apuntan al largo tiempo de contacto entre las fases para 
mejorar los fenómenos de transferencia de masa y posteriormente un tiempo no menor a seis 
horas de decantación. Seguidamente se sugiere una etapa de centrifugación y una nueva etapa 
de reposo. Según ensayos previos con los sistemas agua + alcohol isoamílico y agua + butirato 
de isoamilo, debido a la rapidez de formación de fases, se tomó la decisión de omitir la etapa de 
centrifugación y como compensación se sometió el sistema a un tiempo de decantación 
considerablemente más largo (no menor a 24 horas).   






Figura 4.38 Aspas de agitación de las celdas de ELL.  
La celda se cargó gravimétricamente por adición de aproximadamente 50 g de las dos 
sustancias de interés. Se llevó un registro de las masas cargadas a la celda y de las fases 
decantadas al final del ensayo para verificar el balance de masa. En todos los casos la pérdida 
de materia no superó el 0.7%. Luego de ajustar la temperatura del ensayo hasta el valor 
deseado, se inició la agitación a 500 rpm por 3 horas. Posterior a ello se extrajo el agitador con 
el fin de mantener el máximo de área interfacial al interior de la celda. El tiempo de decantación 
se estableció para todos los ensayos en 24 h ±1 h. Luego de ello, se tomó aproximadamente 0.5 
mL de muestra de cada fase y se procedió a la separación por decantación.  
Los resultados de esa metodología fueron consistentes con los presentados por Stephenson y 
colaboradores para el sistema alcohol isoamílico + agua entre 10-85°C [116, 123]. En adición, 
se llevaron a cabo ensayos de reproducibilidad con este sistema a 15°C, 30°C y 40°C. Se 
obtuvo una desviación relativa de 0.38% en masa, respecto al alcohol isoamílico. Las muestras 
fueron analizadas por cromatografía de gases y por titulación con el reactivo de Karl Fischer 
según el procedimiento presentado en la Sección 4.1.7.5.  
4.2.15 ELL del sistema Alcohol Isoamílico – Agua 
Se realizó la determinación experimental del ELL binario alcohol isoamílico - agua entre 285 y 
355 K. Luego de verificar el balance de masa en los ensayos, se calcularon los coeficientes de 
actividad para las fases α y β, según los balances de materia por componente (Ecuación 3.80).  
Posteriormente, a través de un algoritmo iterativo se obtuvieron los coeficientes de actividad de 
cada componente en la mezcla (Ver Sección 4.2.12). El diagrama de fases obtenido se presenta 
en la Figura 4.39. Los datos obtenidos son similares a los reportados por Stephenson y 
colaboradores para el mismo sistema químico [123], lo que otorga confianza sobre el equipo y la 
técnica empleadas. La comparación de datos se presenta en la Figura 4.40. Se realizó la 
regresión de parámetros empleando el software Aspen Plus 7.2, empleando la siguiente función 
objetivo en la Ecuación, la cual ha sido recomendada para ajustar datos ELL [60]. 
 
2
1exp 1calcF X X
    
   
4.63
 
Se regresaron parámetros del modelo NRTL, el cual ha presentado resultados satisfactorios en 
el modelamiento de ELL [73, 115, 121-122]. Para efectos del presente estudio se usó αij = 0.3, 
según las recomendaciones para sistemas que contienen alcoholes y ácidos carboxílicos [124]. 
En la Tabla 4.11 se presentan los resultados de la regresión. 





Figura 4.39 Diagrama de fases del ELL binario alcohol isoamílico + agua a diferentes temperaturas. ∆: 
datos experimentales, línea continua: regresión con NRTL. 
 
Figura 4.40 Datos del sistema en ELL alcohol isoamílico + agua a diferentes temperaturas. Símbolos: ○ 
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Tabla 4.11 Parámetros regresados para el modelo NRTL del ELL Alcohol + Agua. Componente i: Alcohol 
Isoamílico, Componente j; Agua 
Parámetro Valor Desviación Estándar (σ2) 
aij -0,960 0,318 
aji 6,430 0,233 
bij 388,484 8,204 
bji -512,858 2,092 
αij  = αji 0,3 - 
El cálculo de los residuales de la composición indica que al aumentar la temperatura aumenta la 
diferencia entre lo indicado por el modelo y la observación experimental. Sin embargo, el error 
absoluto del modelo NRTL a altas temperaturas (específicamente a 353 K) es de 2,91% en 
masa. Luego de describir adecuadamente la región de inmiscibilidad con un modelo de 
coeficientes de actividad, se procedió a la simulación del equilibrio líquido–líquido–vapor (ELLV) 
del sistema, empleando los parámetros obtenidos.  
En la Figura 4.41 se presenta el diagrama de fases para el sistema alcohol isoamílico-agua. Se 
corroboró la composición y temperatura del azeótropo reportado en la literatura [61]. La 
determinación de la temperatura y composición del azeótropo se realizó en un montaje de 
destilación simple, tomando las primeras gotas de condensado (0.5 mL) como muestra a 
analizar luego de dejar el sistema en reflujo total por 1 hora.  
La temperatura de equilibrio de la mezcla compuesta por 50% (masa) de alcohol isoamílico 
corresponde a la temperatura del azeótropo a la presión del laboratorio (75.3 ± 0.1 kPa). Los 
datos del azeótropo heterogéneo experimental corresponden con los reportados en la literatura 
[61], con una desviación de 0,2 K para la temperatura y 0,019 para la fracción molar de agua. 
 
Figura 4.41 Modelamiento del ELLV para el sistema alcohol isoamílico – agua empleando el modelo NRTL 
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4.2.16 ELL del sistema Butirato de Isoamilo – Agua 
En forma similar a lo reportado en la Sección 4.2.15, se realizó la medición experimental del ELL 
agua + butirato de isoamilo entre 280 – 360 K. La metodología empleada no tuvo variación con 
respecto a aquella presentada en la Sección 4.2.13.1. El diagrama de fase obtenido se presenta 
en la Figura 4.42. 
 
Figura 4.42 Diagrama de fases del ELL binario butirato de isoamilo + agua a diferentes temperaturas. ∆: 
datos experimentales, línea continua: regresión con NRTL. 
En forma similar al estudio ELL agua + alcohol isoamílico, se obtuvo una reproducibilidad de 
0.04 en fracción masa de butirato de isoamilo. Para la región rica en agua, fue necesario hacer 
verificación de la composición empleando el índice de refracción, como se indicó en la Sección 
4.1.7.4. Empleando el software Aspen Plus 7.2, se realizó la regresión de parámetros del modelo 
NRTL según la función objetivo de las Ecuaciones 4.61 y 4.62. Los parámetros obtenidos para 
este sistema se reportan en la Tabla 4.14. Se investigó la existencia de un azeótropo 
heterogéneo empleando la técnica mencionada en la Sección 4.2.15. Igualmente, se hizo la 
simulación ELLV para verificar la calidad del ajuste de los datos ELL y la predicción de la 
composición y temperatura del azeótropo. Esta simulación se realizó a 74.7 kPa, para tener 
coincidencia con las mediciones realizadas en el laboratorio sobre el azeótropo. Se encontró una 
reproducibilidad de 0.04 K en la temperatura y 0.007 (fracción masa) en la medición del 
azeótropo. Se encontró una diferencia de 0.27 K y 0.051 (fracción masa) entre las condiciones 
experimentales del azeótropo y la predicción de NRTL, como se observa en la Figura 4.43.  
Del análisis anterior se puede concluir que los parámetros obtenidos para los sistemas agua + 
alcohol isoamílico y agua + butirato de isoamilo, pueden representar adecuadamente el ELL a 
las temperaturas del estudio. Adicionalmente, estos parámetros pueden hacer una buena 
aproximación al modelamiento del ELLV, puesto que predicen con buena fidelidad las 
condiciones azeotrópicas, esto último basándose en el reporte del azeótropo entre el agua y el 
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Figura 4.43 Modelamiento del ELLV para el sistema butirato de isoamilo – agua empleando el modelo 
NRTL con parámetros de la Tabla 4.11. ∆ Datos experimentales de este trabajo. Línea continua: 
Regresión. 
4.2.17 ELL del sistema Alcohol Isoamílico + Butirato de Isoamilo + Agua a 293 K 
Para mejorar la predicción de las condiciones de equilibrio líquido-líquido en mezclas 
multicomponentes, se decidió llevar a cabo un estudio de los ELL ternarios presentes en el 
sistema de esterificación. En el sistema de cuatro componentes es posible organizar cuatro 
sistemas ternarios: 
 Alcohol Isoamílico + Ácido n-Butírico + Butirato de Isoamilo: según las simulaciones 
realizadas con los parámetros de la Tabla 4.10 y los ensayos preliminares de solubilidad, 
el sistema no presenta regiones de inmiscibilidad. Se observó que la miscibilidad del 
sistema disminuye con la presencia de agua. 
 Alcohol Isoamílico + Ácido n-Butírico + Agua: Estudio reportado por Bilgin et al [62], 
medido a 298, 308 y 318 K. Los resultados de esos investigadores se analizan en 
seguida.  
 Ácido n-Butírico + Butirato de Isoamilo + Agua: No se estudio debido a la disponibilidad 
de butirato de isoamilo de la calidad requerida hacia el final del proyecto.  
 Alcohol Isoamílico + Butirato de Isoamilo + Agua: Se realizó medición experimental. 
De esta forma, para el sistema ternario se empleó el método analítico directo descrito en las 
Secciones 4.2.13.1 y 4.2.15. Los reactivos y técnicas analíticas usadas no tuvieron variación 
respecto a aquellas mencionadas en las Secciones 4.1.7 y 4.2.5. La carga de la celda se realizó 
gravimétricamente ajustando 10 puntos de concentración conocida. Luego del tiempo de 
agitación/decantación, las muestras de cada fase se analizaron por GC y la técnica de Karl 
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En adición, se hicieron mediciones de la curva binodal usando tubos de vidrio de 5 mL con 
mezclas binarias homogéneas de composición conocida preparadas gravimétricamente. Luego, 
se adicionaron cantidades conocidas de agua destilada y desionizada hasta que permaneció la 
presencia de dos fases. Entre cada adición de agua, se hizo una agitación vigorosa del tubo para 
asegurar contacto íntimo de las sustancias. Se realizaron mediciones a 298 K ± 0.1 K.  
Seguidamente, se realizó la regresión de los datos experimentales empleado el software Aspen 
Plus 7.2, empleando la función objetivo de la Ecuación 4.61. El parámetro αij se fijó en 0.2, de 
acuerdo a las recomendación de Prausnitz y Renon para ELL [115]. La mejor convergencia en la 
regresión se encontró al ajustar el segundo parámetro de NRTL, bij, igual a cero. En la Figura 
4.44, se presentan los datos experimentales de las líneas de reparto obtenidas contra la 
regresión de NRTL. Se obtuvo un buen ajuste de los datos encontrando errores en la predicción 
en promedio de 0.7% porcentaje en masa de alcohol isoamílico.  
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Figura 4.44 Diagrama de fases del ELL ternario Alcohol isoamílico + Butirato de isoamilo + Agua a 298 K. 
● Dato experimental, Línea continua: NRTL con parámetros reportados en la Tabla 4.12.  
Los parámetros obtenidos se presentan en la Tabla 4.12. Los parámetros de la interacción 
binaria alcohol isoamílico + agua, no son comparables con aquellos reportados en la Tabla 4.11, 
puesto que en este caso el modelo NRTL fue reducido a dos parámetros y bij se ajustó en cero. 
Lo anterior obedece a la presencia del éster en la mezcla analizada y a las particularidades de 
los experimentos.  
La calidad de los datos se verificó por medio del método empírico de Othmer-Tobias [125]. Estos 
investigadores estudiaron más de 40 sistemas ternarios y determinaron que la precisión en la 
determinación de las líneas de reparto se correlaciona linealmente al organizar los datos de la 
siguiente forma, 
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En donde los subíndices ―alc”, “org” y “ac” indican alcohol, fase orgánica y fase acuosa, 
respectivamente. La variable w, se refiere a la fracción masa del componente. Los datos pueden 
ser considerados confiables, según Othmer y Tobías, si coeficiente de correlación R2 es mayor a 
0.95. En la Figura 4.45, se presenta el diagrama de Othmer-Tobías para el sistema Alcohol + 
Ester + Agua a 298 K, el cual resulta aprobado según esta metodología.  
Tabla 4.12 Parámetros obtenidos para NRTL en el estudio del ELL Alcohol + Ester + Agua a 298 K. 
Parámetro 
Éster Éster Alcohol 
Alcohol Agua Agua 
aij 42,00 ± 0,03 -33,36 ± 0,01 33,49 ± 0,02 
aji -36,50 ±0,01 -27,68 ± 0,02 40,72 ± 0,01 
bij 0 0 0 
bji 0 0 0 
αij 0,2 0,2 0,2 
Δx max 0,0012 0,0086 0,0047 
 
 
Figura 4.45 Resultado del método de Othmer-Tobias aplicado a los datos ELL del sistema Alcohol 
Isoamílico + Butirato de isoamilo + Agua a 298 K. 
En adición, se analizaron los datos para el equilibrio ternario Alcohol Isoamílico + Ácido n-
Butírico + Agua reportados por Bilgin et al [62] a tres temperaturas. Esos datos se ingresaron al 
simulador Aspen Plus 7.2 para hacer la regresión respectiva. En la Tabla 4.13, se presentan los 
parámetros obtenidos del modelo NRTL. Aquellos parámetros obtenidos para interacción binaria 
Alcohol Isoamílico + Ácido n-Butírico se emplearán en los cálculos posteriores como se indicó en 
la Sección 4.2.10. En la Figura 4.46, se evidencia la fidelidad del ajuste obtenido con NRTL, el 
cual distó en máximo 0.08% (masa) de los datos experimentales a 308.15 K.  
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Tabla 4.13 Parámetros de NRTL obtenidos en la regresión de los datos del sistema ternario Alcohol + 
Ácido + agua, reportados por Bilgin y colaboradores [62]. 
Parámetro 
Agua Agua Ácido* 
Ácido Alcohol Alcohol* 
aij 11,16 ± 2,78 14,08 ± 1,14 -3,56 ± 0,12 
aji -8,03 ± 0,94 -5,13 ± 0,51 6,23 ± 2,95 
bij -1853,43 ± 100,18 -2715,75 ± 34,26 466,85 ± 3,74 
bji 2032,96 ± 59,38 1511,20 ± 46,32 -1053,18 ± 9,09 
αij 0,2 0,2 0,2 
Δx max 0,0004 0,0008 0,0007 
* Parámetros empleados para describir el equilibrio de fases binario reactivo. 
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Figura 4.46 Diagrama de fases del ELL ternario Alcohol isoamílico + Ácido n-butírico + Agua a 308.2 K. ● 
Dato experimental de Bilgin [62], Línea continua: NRTL con parámetros reportados en la Tabla 4.13Tabla 
4.12.  
 
4.2.18 Resumen de Parámetros de Equilibrio de Fase 
En la Tabla 4.14, se presentan los parámetros a ser empleados en el estudio de producción de 
butirato de isoamilo por esterificación. Nótese que solamente se reportan aquellos del modelo 
NRTL puesto que este presentó la menor desviación respecto a los datos experimentales en 
todos los estudios de equilibrio llevados a cabo. El lector debe recordar que i, se prefiere al 
componente en la primera fila y j, al de la segunda. 




Tabla 4.14 Resumen de Parámetros de NRTL para el modelamiento de ELV y ELL del sistema de 
esterificación para la producción de butirato de isoamilo.  
Parámetro 
Alcohol Agua Alcohol Éster Éster Ácido* 
Agua Ácido Éster Agua Ácido Alcohol 
aij -0,96 -2,94 30,98 41,67 -9,40 -3,56 
aji 6,43 1,58 -0,33 7,89 29,04 6,23 
bij 388,48 2172,85 -11565,66 -10000,00 4362,36 466,85 
bji -512,86 -602,43 -437,65 -230,46 -12971,35 -1053.18 
αij 0,20 0,30 0,30 0,20 0,30 0,2 
* Obtenido de ELL ternario de la Sección 4.2.17. 
4.2.19 Conclusiones 
En el presente capítulo se estudió el comportamiento del equilibrio químico y de fases del 
sistema de esterificación del alcohol isoamílico con ácido n-butírico. Se repasaron brevemente 
los aspectos metodológicos para determinar los modelos que representen adecuadamente el 
equilibrio químico y de fases en el sistema. En primera instancia, se presentó la medición del 
equilibrio químico y la cinética química de la reacción de esterificación empleando Amberlyst 35 
Wet como catalizador. Este estudio indicó que la temperatura es la variable que afecta en mayor 
medida la velocidad inicial de reacción. Por su parte, la relación molar de alimentación y la 
concentración de catalizador afectan en poca medida la velocidad, claro está, en el intervalo 
estudiado para esas variables. Seguidamente, se comparó el desempeño de la resina Amberlyst 
35 Wet con otros catalizadores empleados en procesos de esterificación. Se concluyó que los 
catalizadores homogéneos tienen velocidades 30 veces superiores a aquellas empleando 
catalizadores heterogéneos. Sin embargo, el producto se ve seriamente afectado en color y 
aroma. La resina Amberlyst 15 Wet mostró el mejor desempeño entre los catalizadores 
heterogéneos, sin embargo se descarta su uso debido a su baja temperatura máxima de 
operación. Los datos cinéticos fueron sometidos a un proceso de regresión con un modelo 
pseudo-homogéneo ideal y no-ideal, donde se obtuvieron parámetros del modelo que 
representan adecuadamente el proceso.  
Posteriormente, se determinó el equilibrio de fase del sistema, organizando el estudio en sus 
sistemas binarios y ternarios. Se realizaron mediciones del ELV de 4 sistemas binarios, donde se 
analizó en cada caso su cercanía a la idealidad y se calcularon los coeficientes de actividad 
experimentales. El estudio del ELV agua + ácido n-butírico permitió determinar que la fase vapor 
en los sistemas estudiados puede ser considerada como ideal sin mayores desviaciones de la 
realidad. Por su parte el ELV reactivo alcohol isoamílico + butirato de isoamilo, presentó 
problemas debido al avance de reacción, incluso a las presiones y temperaturas más bajas 
posibles de alcanzar en el equipo Fischer Labodest VLE 602.  
Los datos de ELV se sometieron a análisis de consistencia termodinámica, según las 
recomendaciones de Kang et al [101] y Duran et al [78]. Estos métodos permitieron descartar 
datos termodinámicamente inconsistentes y obtener sets de datos confiables para alimentar al 
proceso de regresión. En ese aparte, se realizó regresión de parámetros con los modelos NRTL y 
UNIQUAC, empleando la herramienta disponible en Aspen Plus 7.2. El mejor ajuste se obtuvo en 
todos los casos con el modelo NRTL. Finalmente, se realizaron estudios ELL para sistemas 
binarios y ternarios. Se determinó que la miscibilidad se veía comprometida con la presencia de 
agua en el sistema. El ELL del sistema agua + alcohol isoamílico, permitió determinar que el 
equipo y metodología empleados en la medición son apropiados pues los datos reportados y los 
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obtenidos en el estudio mostraron concordancia. Los ELL binarios fueron sometidos a regresión 
con el modelo de actividad NRTL, obteniendo buen ajuste. Estos parámetros se emplearon para 
simular los respectivos ELLV, donde se presentó buena correspondencia entre la predicción de 
los azeótropos heterogéneos reportados y los verificados experimentalmente. Finalmente, se 
estudió el sistema ternario Agua + Alcohol isoamílico + Butirato de isoamilo a 298 K, donde se 
obtuvieron parámetros de NRTL y una buen correlación con los datos experimentales. En forma 
similar, se sometieron a regresión los datos reportados por Bilgin y colaboradores [62], para el 
sistema ternario alcohol isoamílico + ácido n-butírico + agua. El modelamiento obtenido, 
representa adecuadamente la curva binodal y las líneas de reparto obtenidas por esos 
investigadores.  
Los parámetros resumidos en la Sección 4.2.18, pueden ser considerados confiables y se 
pueden emplear para estudios posteriores, como el presentado en el Capítulo 5. Estos 
parámetros deber ser usados con precaución considerando que el modelamiento realizado con 
ellos debe estar entre los límites para los cuales fueron obtenidos dichos parámetros. 
Adicionalmente, lo reportado en este capítulo puede ser empleado como referencia para futuros 
estudios similares de equilibrio químico y de fases.  
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El estudio del proceso de producción de butirato de isoamilo requiere de un análisis conceptual 
con el fin de determinar las mejores alternativas y la configuración de la planta química. Esta 
evaluación técnica requiere de herramientas como los diagramas de fase, curvas residuales y de 
destilación, las cuales son esenciales para evaluar conceptualmente procesos de separación 
líquido-vapor. Para su construcción se han generado parámetros y fijado relaciones matemáticas 
que describen adecuadamente el comportamiento del sistema, sin embargo, es necesario 
compilar esa información en mapas P-T-x-y, que indiquen la viabilidad de producir butirato de 
isoamilo empleando una operación de separación como la destilación.  
 
En este capítulo se presenta la construcción y el análisis de los mapas de curvas residuales, a 
partir de los cuales se determinó la viabilidad de ciertos esquemas de producción reportados en 
la literatura para otros ésteres. Posterior a ello, se reducen las posibilidades a unas cuantas, 
incluyendo el proceso de producción convencional de reacción + tren de destilación y esquemas 
de destilación reactiva. A partir de las simulaciones de estos procesos bajo ciertos objetivos 
operaciones se determinaron los parámetros adecuados de los equipos para cumplir los 
requerimientos del producto.  
 
Finalmente, luego de descartar algunas alternativas debido a factores técnicos, se procedió a 
hacer una evaluación económica de los procesos, empleando heurísticos reportados en la 
literatura y finalmente se comparan las alternativas empleando indicadores como la tasa interna 
de retorno, el flujo de caja y el costo total anualizado del proyecto. De este análisis surgen 
algunas observaciones para futuros trabajos en el tema y recomendaciones para la puesta en 
marcha de una planta piloto para producir butirato de isoamilo por esterificación.     
5.1  Líneas de destilación y curvas residuales reactivas 
5.1.1 Variables involucradas en el sistema cuaternario 
 
Una herramienta para el diseño conceptual es el estudio de la termodinámica del sistema 
reactivo, analizando la situación cuando el equilibrio químico y de fases se alcanza 
simultáneamente. La regla de las fases de Gibbs puede usarse para encontrar los grados de 
libertad F, de la siguiente manera [1], 
 




2F c P R        5.1 
 
Donde P, c y R son el número de fases, componentes y las reacciones independientes, 
respectivamente. Si solo existe equilibrio líquido-vapor, entonces P=2 y R=0, por tanto F=c. 
Entonces, para la descripción del sistema se emplean (c-1) fracciones molares más una variable 
de estado, P o T. Pero cuando una reacción química independiente se da en el sistema, 
entonces R=1 y F tiene una dimensión menos [2]. La solución al problema puede encontrarse en 
una representación gráfica, particularmente usando diagramas ternarios o cuaternarios, según 
el número de componentes presentes en el sistema. Considerando la reacción de esterificación 
en la Ecuación 4.26, la composición puede ser expresada con respecto a un componente de 
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Donde v, se refiere a los coeficientes estequiométricos de la reacción química. La relación en la 
Ecuación 5.2, describe las líneas estequiométricas que convergen en un polo π, cuya 











    
5.3 
 
La Figura 5.1, ilustra la interpretación gráfica de este concepto para un sistema ternario.  
 
Figura 5.1 Polos en un diagrama de fase de un sistema ABC en relación a una curva de equilibrio. Tomado 
de Dimian y Bildea [2]. 
 
A pesar de lo anterior, para el sistema bajo estudio los coeficientes estequiométricos (v) para 
cada reactivo son iguales a 1 y -1 para los productos. Por tanto, el valor de vt = 0, donde se 
obtiene una indeterminación del polo π. Para solucionar este inconveniente, Barbosa propuso 
una transformación de variables para hacer factible el análisis en sistemas de esterificación a 
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través de la reducción de una dimensión en el sistema [4]. El sistema reactivo con c fracciones 
molares, se puede reducir a (c-1) variables de composición por medio de la transformación, 
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Donde X, es el vector de composiciones transformadas y k, el componente de referencia, 
preferiblemente un producto [5]. La Ecuación 5.4 no posee indeterminaciones en el valor de vt = 
0, lo que hace factible el análisis. Este cambio de variables permite transformar el problema de 
4 variables de composición a solamente 3, lo cual hace factible la representación del 
comportamiento del sistema en diagramas de fase ternarios o cuaternarios. Esto último sucede 
en el caso donde se incluya una variable de estado, especialmente la temperatura de equilibrio 
bajo condiciones isobáricas.   
5.1.2 Análisis de mapas residuales y de destilación 
 
Los mapas de curvas residuales y de destilación son herramientas estándar para el diseño 
conceptual de sistemas de destilación en el cual se involucran mezclas azeotrópicas altamente 
no-ideales o sistemas con generación varias fases líquidas [5-10]. Una curva residual caracteriza 
la evolución de la composición del líquido en un experimento de destilación simple, como se 
esquematiza en la Figura 5.2.  
 
Figura 5.2 Esquema de un proceso de destilación simple. Tomado de [4]. 
 
Todo el espacio de composición puede ser barrido por las curvas residuales considerando 
diferentes composiciones iníciales de la mezcla [3, 7]. Para mezclas no reactivas, el mapa de 
curvas residuales se obtiene al solucionar el balance de materia dinámico expresado a través de 
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Donde H, es el hold up de líquido y V, la velocidad molar de evaporación. La generación, 
clasificación y uso de mapas de curvas residuales se presenta detalladamente en los trabajos 
de Doherty y Malone [3] y Barbosa [4].  
 
En forma similar, las líneas de destilación, describen la composiciones sucesivas de líquido y 
vapor en una columna de destilación con un número infinito de etapas a reflujo total [2]. En 
contraste con la Ecuación 5.5, las líneas de destilación pueden ser obtenidas fácilmente por 
cálculos algebraicos de puntos de rocío y burbuja, según la relación, 
 
* * *
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En donde i, se refiere al componente analizado y el valor a su derecha indica el número de la 
etapa siguiente en la columna. El asterisco, indica que esa composición de vapor esta en 
equilibrio fases con el respectivo líquido. El análisis de este tipo de mapas para sistemas no 
reactivos se presenta a fondo en el trabajo de Seader y Seader [7]. De acuerdo a lo anterior, las 
líneas de destilación describen la evolución de la composición en una columna de destilación 
desde el fondo hasta cima. La pendiente de cada línea es una medida directa de la volatilidad 
de los componentes. Para sistemas con una alta diferencia en volatilidad, la pendiente es alta, 
el alejamiento de los puntos es considerable y la confiabilidad del análisis puede verse 
comprometida [2]. Sin embargo, un análisis adecuado tanto de los mapas residuales como de 
las líneas de destilación, debería llevar a los mismos resultados.  
 
Por otra parte, para sistemas donde ocurre una reacción química, las curvas residuales pueden 
calcularse de acuerdo a la Ecuación 5.8, 
 
 i i i i t i
dx
x y Da v v x R
d
   




Donde Da, es el número de Damköhler, definido como la relación entre el tiempo característico 
del proceso H/V y el tiempo característico de la reacción química, 1/r0 [4]. La velocidad de 
reacción ro, es el valor de referencia a la presión del sistema y una temperatura arbitraria, como 
por ejemplo el punto de ebullición mínimo o máximo. Para reacciones catalíticas, ro incluye una 
cantidad de catalizador de referencia [3]. R, es la velocidad de reacción adimensional definida 
como R = r/ro. La cinética de una reacción catalítica en fase líquida se definió en la Ecuación 
4.11. Entonces, el parámetro Da es una medida de la velocidad de reacción a las condiciones 
del proceso, pero su valor absoluto no debe tomarse como una base para comparar diferentes 
sistemas reactivos [2].  
 
Los valores altos del número de Damköhler indican una alta velocidad de reacción, lo cual indica 
que el equilibrio se alcanza en un tiempo corto. Esta situación, en la cual el equilibrio químico se 
alcanza rápidamente al igual que el equilibrio de fases, determina el análisis más simple de los 
sistemas reales. En estos casos, las curvas residuales reactivas pueden calcularse por medio de 











Esta ecuación es similar a la Ecuación 5.5, sin embargo se encuentra en variables 
transformadas e incluye el término de la reacción química cuando Da tiende a infinito.  
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En forma análoga al procedimiento anterior, las líneas de destilación reactiva pueden ser 
obtenidas por medio del cálculo de los puntos de rocío y burbuja, incorporando el término de 
equilibrio químico, como sigue, 
 
* * *
,1 ,1 ,2 ,2 ,3 ,3
eq eq
i i i i i ix y x y x y        5.10 
 
Para la construcción de estas líneas, el punto inicial xi,1, en equilibrio químico produce el 
respectivo vapor en equilibrio (eq), el cual se condensa y llega a su vez al equilibrio químico, 
donde genera la nueva composición de vapor en equilibrio. Este procedimiento se repite hasta 
llegar uno de los puntos estables en el sistema. Estos puntos, llamados nodos, son descritos en 
detalle en los trabajos de Seader [7] y Pisarenko [12]. En ciertos casos, la composición de 
equilibrio químico del líquido, y el respectivo vapor en equilibrio permanecen constantes, lo cual 
es un azeótropo reactivo, como el descrito por Song y colaboradores para el sistema cuaternario 
isopropanol-ácido acético-acetato de isopropilo-agua [13].  
 
5.1.3 Análisis de sistemas reactivos de cuatro componentes 
 
La ventaja de la representación bidimensional se hace notoria para sistemas que contienen más 
de 4 componentes. Particularmente, en sistemas de esterificación, se han presentado trabajos 
de análisis de sistemas termodinámicos empleando variables transformadas [5-6, 12, 14-21].  
 
Al seleccionar un producto de reacción (agua o éster) como componente de referencia, el 
problema se reduce a tres variables de composición. Debido a que la suma de estas 
composiciones transformadas es igual a uno, en la representación gráfica solo se requiere 
emplear dos composiciones ya que la restante queda determinada [2]. Al igual que los 
diagramas de fase para sistemas no reactivos, las esquinas del diagrama rectangular 
representan los componentes puros. Adicionalmente, los reactivos y productos quedan 
representados por la misma línea diagonal. El comportamiento de las curvas residuales 
reactivas se ha estudiado para varios sistemas de esterificación variando la constante de 
equilibrio químico y el número de Damköhler, especialmente en los trabajos de Toikka, Gorovits 
y Barbosa [4, 16, 22].  En este tipo de diagramas se evidencia la simplicidad del análisis y en la 
identificación de los puntos singulares, como los azeótropos reactivos no-reactivos. 
5.1.4 Influencia de la cinética de reacción en el mapa de curvas residuales 
 
La cinética de reacción tiene una influencia sustancial en las curvas residuales [2-3]. Las 
fronteras de destilación y los azeótropos no-reactivos (algunas veces llamados azeótropos 
físicos) pueden desvanecerse, mientras que otros puntos singulares pueden aparecer debido a 
los efectos de la cinética. Estos efectos pueden observarse al integrar la Ecuación 5.8, fijando el 
parámetro Da en valores finitos. Por ejemplo, Thiel et al [23], demostraron que para el sistema 
isobuteno-metanol-MTBE (metil t-butil éter) a 8 bar, existen grandes diferencias entre un análisis 
sin considerar la cinética química y otro considerándola. En el primer caso encontraron la 
existencia de dos azeótropos no-reactivos, mientras que al aumentar el número de Damköhler la 
frontera de destilación se desvaneció, lo cual demostraron experimentalmente. Con esto se 
comprueba que la influencia de cinética de la reacción química en el equilibrio de fases es 
compleja y no es igual para todos los sistemas químicos [2]. Como consecuencia de lo anterior, 
la evaluación de los efectos cinéticos en los mapas residuales es de gran importancia en el 
diseño conceptual de cada sistema. Sin embargo, si la velocidad de la reacción química es 
suficientemente alta y por tanto el equilibrio químico se alcanza rápidamente, las curvas 
residuales reactivas pueden ser similares a las curvas sin considerar la cinética química.  




5.1.5 Azeótropos reactivos 
 
Como se indicó en la Sección 5.1.2, en algunos casos pueden existir azeótropos que solo son 
detectados al considerar una reacción química en el sistema. De acuerdo a Stichlmair y Fair 
[24], gráfica y matemáticamente los azeótropos reactivos existen si se cumple la siguiente 
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La ocurrencia de este fenómeno sucede geométricamente, cuando la tangente a la curva 
residual es co-lineal con la línea estequiométrica, según demostró Okasinski [25]. Dos estudios 
rigurosos en este tema donde se analizan diferentes análisis de sensibilidad para varios 
sistemas reactivos son los trabajos de Barbosa [5] y Okasinski [25].     
5.2 Conceptos sobre la destilación reactiva 
5.2.1 Definiciones  
 
La destilación reactiva, generalmente se refiere a las operaciones donde se emplean 
catalizadores homogéneos, mientras que el término destilación catalítica se refiere a 
operaciones empleando catalizadores heterogéneos [26].  
 
Entre las ventajas potenciales de la destilación reactiva se encuentran [27]: 
 
- Desplazamiento del equilibrio químico 
- Reducción de costos de equipos 
- Beneficios de integración energética 
- Evitar la formación de azeótropos 
- Mejorar selectividad 
- Definición de múltiples zonas de reacción 
- Evitar puntos calientes al interior de los lechos de catalizador comparados con reactores 
de lecho fijo. 
- No se requiere separación de catalizador de la corriente de producto. 
 
Por otra parte, las posibles desventajas de la operación se pueden resumir de la siguiente 
manera, 
 
- Restricciones en la volatilidad de los componentes 
- Requerimiento de tiempo de residencia dependiendo de la velocidad de reacción 
- Condiciones adecuadas para los procesos de reacción y separación (temperatura y 
presión, principalmente) deben ser muy similares 
 
Varios estudios han indicado que la principal ventaja se refiere a que la combinación de un 
reactor al interior de la columna de destilación ofrece cierta reducción en costos de equipos y 
energéticos del proceso [28-31]. Ejemplo de lo anterior está en el trabajo de Agreda et al [32], 
en el cual se estudia la producción de acetato de metilo por esterificación con un catalizador 
homogéneo. En la actualidad este se considera el caso de estudio típico para presentar los 
beneficios de los procesos de destilación reactiva [33]. Adicionalmente, se ha estudiado la 
producción de otros ésteres como el acetato de etilo, acetato de propilo, acetato de isoamilo, 
propionato de propilo, entre otros [22].   




Otras reacciones químicas, como aquellas de producción de éteres en la industria petroquímica, 
han mostrado ser casos exitosos y ampliamente estudiados [23]. También, se han estudiado 
otras aplicaciones como la hidrólisis de ésteres, transesterificaciones, isomerizaciones y 
alquilaciones [10, 34-35]. Entre algunas de las restricciones técnicas de los procesos de 
destilación reactiva se encuentran la aparición de múltiples fases, las cuales pueden incluir 
hasta tres fases líquidas, el vapor y la fase sólida del catalizador [10, 33].  
 
Además, existe cierta complejidad en el modelamiento de mezclas multicomponentes y la 
termodinámica no-ideal del proceso, por ejemplo con la presencia de azeótropos 
convencionales, azeótropos reactivos y la aparición de domos de miscibilidad [10]. Debido a que 
propiedades como la viscosidad y la densidad pueden cambiar drásticamente con la 
composición, el comportamiento hidrodinámico puede ser un problema adicional en el proceso 
[34]. En la literatura se han reportado cómo esos cambios pueden afectar significativamente la 
eficiencia de separación de la columna y cómo se pueden presentar mejoras al modificar los 
internos de la columna [3, 26].  
 
Actualmente, la etapa de diseño de procesos de destilación reactiva se basa en experimentos 
costosos a nivel de laboratorio y a nivel piloto, además de procesos de modelamiento que 
consumen gran cantidad de tiempo y recursos [26]. En referencia a este último punto, 
lamentablemente son pocos los módulos de software comercial en el mercado y aquellos que 
enfrentan el problema, según Gorak et al [26], presentan serios problemas respecto a la 
fidelidad de la cinética de la reacción, comportamiento del catalizador, estimación del hold up, 
distribución de tiempos de residencia, entre otros. En la Figura 5.4, se presenta el esquema de 
etapa de equilibrio para el modelamiento de estas columnas. En general se considera que en 
cada etapa, la mezcla líquida está en equilibrio químico y a su vez, alcanza el equilibrio de fases.  
 
 
Figura 5.4 Esquema de una etapa de equilibrio de una columna de destilación reactiva. 
 
Para el modelamiento de etapa de equilibrio, se considera entonces la velocidad de reacción y el 
balance de materia por componente según las ecuaciones 5.12 y 5.13. 
















     
5.13
 
Donde R, es la velocidad de reacción, λ, el calor de vaporización de la mezcla y ∆HR, el calor de 
reacción. Además de este, se han planteado modelos más sencillos como el de considerar la 




constante de equilibrio químico constante en todas las etapas y también modelos más 
complejos como aquellos de etapa de no-equilibrio [10, 26, 36-37]. 
5.2.2 Aspectos relevantes en el diseño de columnas de destilación reactiva 
 
En una reacción de esterificación como la enunciada en la Ecuación 4.26, el buen desempeño 
de la destilación reactiva implica que al menos uno de los productos sea el componente de 
menor volatilidad en la mezcla reactiva [26]. El caso donde se obtiene la mayor eficiencia en el 
proceso de esterificación sucede cuando uno de los productos es el más pesado y el otro 
producto es el de menor volatilidad. Por consiguiente, los reactivos tienen punto de ebullición 
intermedios y tenderán a permanecer al interior de la columna [29]. En la Figura 5.5, se 
presenta un diagrama básico de un proceso de destilación reactiva. En esa situación, el reactivo 
liviano A, es alimentado en la parte inferior de la columna, pero no necesariamente en el fondo 
de la columna. Por otra parte, el reactivo pesado B, es alimentado en la parte superior de la 
columna, pero no necesariamente en la cima del equipo. La sección intermedia de la columna 
contiene NRX etapas reactivas.  
Siguiendo lo presentado en la Figura 5.4, se debe aclarar que el flujo de vapor, Vn en la zona 
reactiva es diferente en cada etapa debido al calor de reacción. En el ejemplo de la Figura 5.5, 
los componentes A y B, se transforman químicamente en la zona reactiva y el producto de mayor 
volatilidad (C) se remueve en la fase vapor, mientras que el producto de menor volatilidad (D) se 
remueve en la fase líquida que cae hacia la zona inferior de la columna. En ese esquema, el 
producto C se purifica en la zona de rectificación con NR etapas, y a su vez, el producto D 
alcanza la pureza deseada en las NS etapas de despojamiento. 
 
 
Figura 5.5 Esquema de un proceso de destilación reactiva para llevar a cabo la reacción química A + B ↔ 
C+ D, en donde B es el componente más pesado y D el más volátil. 
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En este esquema de destilación reactiva, el reflujo y el calor de entrada al rehervidor son las 
variables manipuladas para mantener las purezas deseadas de los productos [34]. Una de las 
variables de diseño de mayor importancia en destilación reactiva es la presión de operación (P), 
la cual afecta en mayor medida el proceso en comparación a los procesos de destilación 
convencional.  
 
En procesos convencionales, la presión se selecciona para obtener la mejor separación posible, 
lo cual se logra generalmente a bajas presiones. Sin embargo, los procesos de destilación 
reactiva a baja presión requieren bajas temperaturas en los tanques de reflujo, lo que indica 
baja temperatura del refrigerante y por tanto, altos costos energéticos. La relación de reflujo en 
una columna convencional debe entonces fijarse de tal manera que la temperatura en el 
recipiente de reflujo no sea demasiado baja, toda vez que sea posible emplear agua de 
enfriamiento como fluido refrigerante en el condensador.  
 
Por su parte, en los procesos de destilación reactiva el perfil de temperaturas en la columna 
afecta tanto el equilibrio de fases como la cinética de la reacción [26]. En este sentido, se tiene 
que a bajas temperaturas, existen altas volatilidades relativas y bajas velocidades específicas de 
reacción [24]. Lo anterior indica que se debe aumentar la cantidad de líquido en cada etapa 
(mayor hold up) o la cantidad de catalizador con el fin de obtener la conversión requerida. Por el 
contrario, una temperatura elevada se traduce en una baja constante de equilibrio químico (para 
reacciones exotérmicas) lo que dificulta alcanzar conversiones adecuadas. Adicionalmente, las 
altas temperaturas pueden promover reacciones laterales indeseadas [3]. En resumen, la 
selección de la presión de la columna de destilación reactiva afecta directamente el diseño de la 
operación y es una variable a ser manipulada en un proceso de optimización, a menos que 
existan restricciones técnicas y/o económicas en cierto caso en particular [34].  
 
Otra particularidad de los procesos de destilación reactiva radica en la existencia de un mayor 
número de grados de libertad en comparación con procesos de destilación convencional [26]. 
Esos grados de liberad se deben emplear durante los procesos de optimización, generalmente 
en la búsqueda de mínimos de costos fijos y de operación o en la maximización de producción y 
conversión. Entre otros, los grados libertad existentes son la presión, el hold up de líquido en las 
etapas reactivas, la localización de las etapas de alimentación, el número de etapas de 
rectificación y despojamiento, la relación de reflujo y el calor suministrado por el rehervidor [10, 
38].  
 
Un aspecto fundamental en el diseño de procesos de destilación reactiva se refiere a la 
especificación del hold up por etapa [26]. Esta variable no tiene efecto en el diseño de sistemas 
de destilación convencional operando en estado estacionario, pero afecta la dinámica de un 
sistema en estado transitorio. En destilación reactiva por su parte, es fundamental la 
especificación de la cantidad de líquido retenido en cada etapa pues esto afecta directamente la 
velocidad de reacción (bien sea el hold up  o la cantidad de catalizador por etapa). Esto indica 
entonces que el hold up de la columna debe ser estimado antes que la columna pueda ser 
diseñada y antes de calcular el diámetro de la columna [34].  
 
Según lo anterior se puede inferir que el proceso de diseño de una columna de destilación 
reactiva es un proceso iterativo. Según esto, la cantidad de líquido por etapa se estima con el fin 
de alcanzar la conversión y la pureza deseada del producto [3]. Seguidamente se calcula el 
diámetro de la columna partiendo del valor del máximo flujo de vapor y entonces se puede 
calcular la altura del líquido en las etapas reactivas que ofrezcan el valor del hold up estimado 
inicialmente. Si se obtienen alturas mayores a 10-15 cm, el estimado inicial debe ser rechazado 
puesto que esa altura de líquido afecta el desempeño hidráulico de la columna llevando a altas 




caídas de presión [26, 34]. Entonces, se debe suponer un nuevo valor de hold up (más pequeño 
que el inicial) para repetir el procedimiento. Una metodología comúnmente empleada es el de 
fijar el diámetro de la columna más grande que el requerido para la carga de vapor en la 
columna, con lo cual no es necesario emplear un procedimiento iterativo [10]. En los textos de 
Traub y Gorak [26], Yu y Luyben [34] y Taylor [10] se presentan en detalle desde los aspectos 
más elementales hasta las últimas aplicaciones y desarrollos referentes a procesos de 
destilación reactiva.  
5.3 Diseño conceptual del proceso 
 
Durante el análisis del comportamiento termodinámico del sistema cuaternario compuesto por 
alcohol isoamílico-ácido n-butírico-butirato de isoamilo-agua fue necesario generar los mapas de 
curvas residuales y de destilación. Como se mencionó en la Sección 5.1, estos mapas son 
herramientas de análisis del sistema a cierta presión y considerando todo el intervalo posible de 
composiciones. Al estudiar las condiciones de ELV en el sistema, es posible determinar la 
factibilidad de llevar a cabo una determinada separación en cierta región del mapa [3]. Además, 
al considerar una reacción química, es posible extender el análisis a la determinación de 
estrategias adecuadas de reacción y separación según la topología del mapa. Esto último, fue 
estudiado extensamente por Pisarenko [12], quien indicó que según el tipo de mapa residual 
obtenido es posible encontrar regiones óptimas de composición de alimento para completar la 
reacción en un pequeño número de etapas. Esto además puede indicar si en algún caso, donde 
la reacción química avanza lentamente incluso a la temperatura de saturación de la mezcla, es 
recomendable adicionar pre-reactores, para hacer más eficiente el proceso de separación por 
destilación.  
 
Para la generación de los mapas residuales y de destilación se aplicaron los conceptos de 
equilibrio químico y de fases, empleando los resultados obtenidos en las Secciones 4.1 y 4.2. 
Los mapas de curvas de destilación se produjeron con la Ecuación 5.7. Se desarrolló una hoja 
de cálculo en la cual se siguió el siguiente algoritmo, 
 
 Fijar la presión de operación en 101.3 kPa 
 Suponer un vector de composiciones de partida xi,1 (Ecuación 5.7) 
 Suponer los coeficientes de actividad iguales a 1. 
 Calcular las fracciones de vapor y la temperatura de equilibrio con el método de Barker [39]. 
 Calcular los coeficientes de actividad con NRTL y parámetros de la Tabla 4.14. 
 Recalcular xi,1 
 Repetir procedimiento hasta que la diferencia entre la composición calculada y la supuesta 
sean menor a 0.0001. 
 Calcular fracciones de líquido y vapor transformadas (Xi, Yi), según la Ecuación 5.4. 
 Las fracciones de vapor se convierten en las nuevas composiciones de líquido para la 
siguiente etapa. Similarmente, las fracciones de líquido se convierten en el vapor de una 
etapa inferior de la columna de platos infinitos mencionada en la Sección 5.1.2.  
 Repetir el procedimiento con esas nuevas composiciones en cada plato hasta que la 
fracción molar de los componentes en etapas sucesivas no difiera en más de 0.1%. En ese 
punto, la curva habrá llegado a un nodo estable en el diagrama de fases (un componente 
puro o un azeótropo) [7].    
 
Para el caso particular, se empleó la herramienta de enlace directo entre Aspen Plus 7.2 y 
Microsoft Excel, en la cual se importan los coeficientes de actividad de la mezcla calculados con 
los parámetros presentados en la Tabla 4.14. Los elementos de entrada para la función 
mencionada son las fracciones molares de líquido, la presión y la fracción de vapor. Esta última 
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es igual a cero en el punto de burbuja de la mezcla. El mapa de líneas de destilación obtenido se 
presenta la Figura 5.6. 
 
En ese diagrama, a partir del punto α se calculan las composiciones de equilibrio de las etapas 
adyacentes, β y ρ. El análisis empleado en este mapa se dificulta al considerar que la 
localización los puntos contiguos depende del equilibrio y la volatilidad de los componentes, por 
tanto la línea se construye con un análisis discreto y la línea continua dibujada no es más que 
un ajuste realizado por el programa de cálculo que se utilizó. Al considerar la reacción química 
ocurriendo en el sistema cuaternario, el cálculo del punto adyacente dependerá del equilibrio 
químico y la diferencia en volatilidades, por tanto se encontró que los “saltos” entre cada 
composición eran demasiado grandes como para configurar una tendencia. Por ello, se descartó 
el análisis de líneas de destilación y se optó por el de las curvas residuales, el cual es un poco 
más complejo en cálculo pero ofrece la misma información que las líneas de destilación. 
Además, el análisis de curvas residuales genera puntos con un paso más pequeño (continuidad 
en el diagrama) y fijado por el programador. 
 
Sin embargo, del diagrama en la Figura 5.6, se puede observar que las líneas convergen en dos 
nodos estables. Uno de ellos, es el butirato de isoamilo puro y el otro, un punto azeotrópico que 
se determinó con precisión al analizar los mapas de curvas residuales. Con lo anterior se puede 
inferir, que por uno de los extremos de la columna (en la Sección 5.3.4 se define que es en el 















Agua (100°C) Alcohol (131.1°C)




Figura 5.6 Mapa de líneas de destilación para el sistema cuaternario simulados a 101.3 kPa. 
 
5.3.1  Mapas de Curvas Residuales sin considerar velocidad de reacción 
 
Para la generación computacional de las curvas residuales del sistema cuaternario, se empleó la 
solución de la Ecuación 5.9. Como se mencionó, esta ecuación diferencial contiene en su 
desarrollo el término del balance de materia de la reacción química, el cual comprende el 
cálculo de la constante de equilibrio químico en cada punto de la curva. Las curvas residuales 
comienzan y terminan en azeótropos o componentes puros y su dirección va desde bajas a altas 




temperaturas [6], por tanto es una excelente herramienta para determinar los puntos 
azeotrópicos del sistema. Se aplicó el algoritmo propuesto por Barbosa para la construcción del 
diagrama de fases para el sistema [4]:  
 
i. Ajustar la presión. 
ii. Ajustar un valor para xA, xB y xC. 
iii. Estimar un valor inicial para la temperatura de equilibrio (por ejemplo un promedio de 
las temperaturas de ebullición de los componentes puros).  
iv. Suponer γi = 1. 
v. Calcular keq  con la Ecuación 4.17. 
vi. Resolver simultáneamente la Ecuación 4.9 (para kx) y el balance global de masa, Σxi = 1.  
vii. Calcular las fracciones del vapor usando la Ecuación 3.35. 
viii. Si se satisface el balance de masa, Σyi = 1, ir al paso ix, de lo contrario volver al paso iii y 
hacer un nuevo estimado de temperatura. 
ix. Calcular γi con NRTL y los parámetros de la Tabla 4.14 y recalcular con ellos las 
fracciones molares de líquido con la Ecuación 4.9. 
x. Comparar las nuevas composiciones del líquido, si no se satisfacen ir al paso iv. Si la 
diferencia es aceptable terminar (si ε < 0.0001).  
 
El lector debe recordar que se empleó la siguiente nomenclatura, A: alcohol isoamílico, B: Ácido 
n-butírico, C: Butirato de isoamilo y D: Agua. El cálculo de los mapas residuales se realizó en una 
hoja de cálculo empleando el complemento de Aspen Properties en Excel con el fin de calcular 
rápidamente los coeficientes de actividad. Se usó ∆τ = 0.01 para resolver la Ecuación 5.9 por el 
método de Euler. Se aclara que para el cálculo de estas curvas, sin considerar aún la cinética de 
reacción se obtuvo el vector de fracciones molares de cada componente y posteriormente, se 
empleó la transformación de variables de la Ecuación 5.4 con el fin de plasmar esos resultados 
en un diagrama de curvas residuales en dos dimensiones. 
 
En la Figura 5.7, se presenta el diagrama de curvas residuales en composiciones transformadas 
a una presión de 101.3 kPa. En este diagrama se observa que las curvas convergen en dos 
nodos estables. El primero es el butirato de isoamilo puro, con un punto de ebullición de 
170.86°C y al otro extremo, un azeótropo binario entre el alcohol isoamílico y el agua a una 
temperatura de 88.42°C y 0.1668 fracción molar de alcohol. Las flechas en el diagrama van del 
nodo estable de menor temperatura al de mayor temperatura, indicando que la trayectoria de 
las composiciones en una columna de destilación se encuentra en esa dirección y dependen de 
la composición inicial de la mezcla. Adicionalmente, se observa la presencia de una frontera de 
destilación en una pequeña región del mapa, comprendida  entre el azeótropo heterogéneo 
alcohol-agua y el azeótropo homogéneo ácido-agua (ver Sección 4.2.9). Las curvas residuales en 
esta región, parten del nodo azeotrópico alcohol-agua (de mínimo punto de ebullición) y 
terminan en el agua pura.  
 
El nodo del azeótropo ácido-agua resulta ser un nodo tipo silla, puesto que este azeótropo tiene 
un punto de ebullición intermedio (98.97°C a 0.9846 fracción molar de agua). Esta cercanía a 
la composición 100% agua, hace que sea difícil de detectar esta frontera de destilación. Sin 
embargo, el tener conocimiento de ella puede ser de utilidad puesto que se allí se puede inferir 
que el producto de cima puede estar en esta región en el caso de contener alguna cantidad de 
ácido n-butírico. La precisión en la detección de los nodos en el diagrama indica que las curvas 
residuales son una herramienta adecuada para el análisis propuesto en este trabajo. 
 
Para enriquecer el análisis, en la Figura 5.8, se presenta el diagrama generado a las mismas 
condiciones de presión, pero considerando un modelo ideal, es decir, todos los coeficientes de 
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actividad iguales a uno (omitiendo el paso ix en el algoritmo de cálculo). En ese diagrama no se 
detecta la presencia del azeótropo binario de mínimo punto de ebullición y por el contrario el 
nodo estable se ubica en el agua pura. Un análisis conceptual con este diagrama llevaría a 
resultados erróneos pues este análisis predice que en la cima de una columna de destilación es 























Figura 5.7 Mapa de curvas residuales para el sistema cuaternario a 101.3 kPa. Diagrama construido en 
composiciones transformadas y sin considerar la cinética de reacción química. La flecha roja indica la 
localización del azeótropo binario agua + alcohol isoamílico.  
X
A









Agua (100°C) Alcohol Isoamílico (131.09°C)
Butirato de Isoamilo (170.86°C)Ácido Butírico (161.08°C)
 
Figura 5.8 Mapa de curvas del sistema cuaternario simulado a 101.3 kPa empleando un modelo de ELV 
ideal. Nótese que no se detectan azeótropos.  
 




En forma similar, se realizó el análisis construyendo el diagrama de curvas residuales sin 
transformación de variables. Para su construcción, se empleó un código en Matlab 2009a, 
aplicando el mismo algoritmo expuesto para construcción de los mapas. En la Figura 5.9, se 
presenta dicho diagrama, en el cual se observa la topología de las curvas residuales para el 
sistema estudiado. También se observa que en la mayor parte del diagrama, las curvas 
convergen a dos nodos estables: el azeótropo binario agua + alcohol isoamílico y el butirato de 
isoamilo puro. Adicionalmente, se observa en la parte superior la frontera de destilación que 
existe en composiciones ricas en agua, zona en la cual el agua se convierte en el nodo de menor 
volatilidad. A pesar de estos resultados, no se encontró práctico el uso de un diagrama sin 
transformar variables, puesto que la lectura en un diagrama de este estilo se torna compleja y 
para el caso particular, esta construcción puede contar con algo de imprecisión puesto que la 
generación de cada curva depende fuertemente del punto inicial y algunos puntos iníciales 
generaron curvas muy cercanas entre sí. 
 
Figura 5.9 Mapa de curvas residuales sin transformación de variables para sistema cuaternario simulado 
a 101.3 kPa 
 
En adición se analizó el comportamiento del equilibrio líquido-líquido del sistema cuaternario. En 
la Figura 5.10 se encuentra la transposición las regiones líquido-líquido de los sistemas 
ternarios (las caras en el prisma de composiciones) para estimar la región de inmiscibilidad del 
sistema cuaternario. Al solucionar el sistema de ecuaciones proveniente de la Ecuación 3.80 
para el equilibrio líquido-líquido a la temperatura de burbuja de la mezcla, se pudieron obtener 
puntos de la superficie de miscibilidad, como se muestran en la Figura 5.11 (derecha). De allí se 
puede concluir, que el espacio entre la superficie de miscibilidad líquido-líquido y el agua pura, 
es una región donde se generan dos fases líquidas, el cual puede ser denominado prisma de 
inmiscibilidad. Adicionalmente, se presentan en ese diagrama algunas líneas de reparto que 
indican que la composición de la fase orgánica puede contener cerca de 66.2% (molar) de agua 
y la fase acuosa tiene una composición superior al 99.4% molar de agua. Según lo obtenido en 
las Secciones 4.2.15 y 4.2.16, no existe una fuerte dependencia de la solubilidad con la 
temperatura, por tanto se puede inferir que la región de dos fases no tenga cambios 
significativos con el cambio en temperatura.  





Figura 5.10 Comportamiento de los ELL ternarios transpuestos en el mapa de curvas residuales 
cuaternario. Diagrama simulado a 101.3 kPa. Rojo: ELL ácido + agua + alcohol. Verde: ELL agua + alcohol 
+ éster. Azul: ELL éster + agua + ácido.  
 
Figura 5.11 Región de equilibrio líquido – líquido del sistema cuaternario a 101.3 kPa. Izquierda: Líneas 
de equilibrio químico vs zonas de inmiscibilidad ternaria. Derecha: Prima de inmiscibilidad cuaternaria. 
 




También es posible verificar si las composiciones en el equilibrio químico se encontrarían en la 
región de dos fases líquidas. Para ello se calculó keq con la Ecuación 4.17 y se representaron las 
curvas de equilibrio químico partiendo de diferentes composiciones iníciales. En la Figura 5.11 
(izquierda) se encuentran traspuestos los domos de miscibilidad de los ELL ternarios con las 
curvas de equilibrio químico. Allí se evidencia que hacia el final de la reacción química, algunas 
curvas llevan a la formación de dos fases, tal y como se verificó en la Sección 4.1.   
5.3.2 Mapas de Curvas Residuales considerando la velocidad de reacción 
 
El estudio del efecto de la velocidad de reacción química en los mapas de curvas residuales ha 
sido estudiado intensivamente por Barbosa et al [11], Sundmacher y colaboradores [40], entre 
otros [18, 20, 41].  Esos estudios indican de qué manera se puede considerar la influencia de la 
cinética química en el equilibrio de fases a partir de la Ecuación 5.8. Para determinar si el 
proceso es controlado cinéticamente se puede analizar el número de Damköhler, pues como se 
mencionó, esta variable indica la relación entre la velocidad de la reacción química y la 
velocidad característica del proceso de destilación. Para la construcción de las curvas residuales 
reactivas, se empleó el algoritmo presentado en la Sección 5.3.1, pero fijando el valor de Da, 
para diferentes casos de estudio. La velocidad característica de la reacción química, R, se 
calculó con la Ecuación 4.24, empleando la temperatura de burbuja de la mezcla y usando para 
r0, 373 K como temperatura de referencia. El análisis de sensibilidad arrojó que un incremento 
sucesivo del número de Damköhler no produce un cambio significativo en el mapa de curvas 
residuales, tal y como se presenta en la Figura 5.12. 
 
 
Figura 5.12 Influencia de la velocidad de la reacción química en los mapas de curvas residuales a 101.3 
kPa. Caso de estudio variando el número de Damköhler.  
 
El único cambio observado en ese análisis se evidencia cuando Da > 0.01, es decir, cuando la 
velocidad del proceso de destilación es el paso limitante del proceso. Las curvas residuales 
tienden a ser levemente menos pronunciadas, en comparación al caso donde Da = 10, en cuyo 
caso las curvas tienen una trayectoria directa hacia los nodos estables. En este caso, el paso 
controlante es la velocidad de la reacción química. Para estudiar el comportamiento del sistema 
a otras presiones de operación, se extrapolaron los parámetros termodinámicos presentados en 
la Sección 4.2.18, hasta presiones entre 20-150 kPa. Las curvas residuales construidas bajo 
esas condiciones se presentan en la Figura 5.13. Se evidencia que no existen cambios 
topológicos en los mapas, excepto por el corrimiento del azeótropo heterogéneo binario entre el 
agua y el alcohol en cerca de 0.041 fracción molar de agua. Sin embargo, ese análisis no puede 
ser considerado como concluyente, puesto que los datos de equilibrio de fases a partir de los 
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cuales se obtuvieron los parámetros ELV de la Tabla 4.14 se midieron a 101.3 kPa, lo que da 
poca flexibilidad a la extrapolación.  
 
 
Figura 5.13 Influencia de la presión total en los mapas de curvas residuales. Se mantuvo Da = 10 para 
todos los casos.  
5.3.3 Aproximación experimental a los mapas residuales 
 
Para verificar la confiabilidad de los resultados obtenidos en la construcción de los mapas 
residuales, se procedió a la medición de algunas curvas residuales para el sistema. A pesar que 
en los trabajos de Song y colaboradores, Doherty y Malone y Orjuela, se indica que existen varias 
limitaciones experimentales para la medición, se realizaron algunos ensayos para verificar la 
fidelidad en al menos una zona de las curvas residuales. 
 
Para la medición de estos mapas, se empleó un dispositivo como el presentado en la Figura 
5.14, el cual fue empleado por Song y colaboradores para medir las curvas residuales reactivas 
del sistema de esterificación ácido acético + metanol + acetato de metilo + agua a 101.3 kPa 
[41]. En el sistema empleado, una mezcla reactiva de 220 mL con una relación de alimentación 
definida, se cargó en el balón de reacción de 250 mL. En todos los casos la reacción se catalizó 
con resina Amberlyst 35 Wet a una concentración de 1% ASE, según lo indicado en la Sección 
4.1.3. El sistema contó con un manto de calentamiento de 180 W de capacidad máxima, 
acoplado a un reóstato que permite controlar la potencia administrada. El medio de 
calentamiento contiene un cierre que permite cubrir por completo la superficie del balón de 
destilación para reducir al mínimo las pérdidas de calor. Adicionalmente, el sistema contó con 
un sistema de agitación magnético ajustado en 500 rpm. Los reactivos y las técnicas analíticas 
son aquellas presentadas en las Secciones 4.1.4 y 4.1.7.   
 
Luego de cargar el sistema, se inició el calentamiento y la agitación. Una calibración previa del 
manto, cargando agua destilada al sistema, permitió determinar que al ajustar el reóstato en 
80%, el manto provee una potencia al sistema de 69.7 W. La mezcla se dejó en reflujo total por 
espacio de 6 horas, para permitir el establecimiento del equilibrio químico en el sistema. Para 
ello, se mantuvo cerrada la válvula B y se permitió el paso por la válvula A, como se muestra en 
la Figura 5.14. Cada hora se tomaron datos de temperatura, la cual se mantuvo cerca de 
89.2°C, luego del tiempo estipulado de reacción. Luego de este tiempo, se procedió a cerrar la 
válvula A y se abrió la válvula B, para iniciar la recolección del condensado.  
 
En total se recolectaron entre 70 y 150 mL de condensado, pues según las recomendaciones en 
el trabajo de Orjuela [42], una reducción significativa en el volumen de la mezcla reactiva en el 




balón produce cambios significativos en el valor de Da, entonces todos los datos no serían 
comparables. Se tomaron muestras del líquido remanente en el balón cada 3 minutos, las 
cuales fueron preparadas para el análisis GC.    
 
Figura 5.14 Montaje para la medición de curvas resídales reactivas. Adaptado de [41]. 
 
Las composiciones determinadas, fueron transformadas al sistema de composiciones propuesto 
en la Ecuación 5.4 para poder representarlas en el diagrama de fases de la Figura 5.15. Para 
comparar con las predicciones de la simulación de las curvas residuales, se determinó mediante 
un cálculo corto el número de Damköhler promedio en los ensayos. El parámetro Da, viene dado 






    5.14 
Donde H, es la velocidad de evaporación (kg/h), V, es la cantidad de líquido remanente en el 
balón (kg) y r0, la velocidad de reacción de referencia a 373 K. Empleando como densidad 
promedio de la mezcla un valor de 0.88 g/mL (ver Sección 3.6.2.1), se determinó que la 
cantidad de líquido en el balón (hold up) estuvo entre 0.13-0.20 kg. El promedio de la velocidad 
de reacción se mantuvo en 973 mol/min kg, según los datos de la Figura 4.6. Finalmente, el 
valor  la velocidad de evaporación se determinó con la ecuación, 
 
mezclaQ H      5.15 
 
Donde Q, es el calor efectivo entregado al sistema (69.7 W), H, la velocidad de evaporación y 
λmezcla, el calor de vaporización de la mezcla. Esta última propiedad se estimó con el método de 
Watson disponible en Aspen Properties 7.3 [50], considerando el promedio entre el punto inicial 
y final de la reacción, es decir, una composición de 0.5 molar de ácido butírico al inicio de la 
reacción (equimolar) y las fracciones molares de las especies en el equilibrio químico al final de 
la reacción. El valor de la propiedad de mezcla se estimó como una combinación lineal del calor 
de vaporización de las sustancias puras. Este método de estimación se alimentó con los valores 
experimentales de la presión de vapor, la temperatura normal de ebullición y las propiedades 
críticas de las sustancias reportadas en la literatura [51].  Este método de estimación arrojó un 
valor promedio para λmezcla de 907.8 kJ/kg (para el caso de alimentación equimolar). En forma 
similar se estimaron los demás calores de vaporización promedio con las composiciones 
iníciales para los demás ensayos. Para el caso equimolar, el número de Damköhler calculado 
fue de 7326.4. Para todos los casos el valor de Da fue mayor a 1000.  




Debido a que los cambios en el número de Da no afectan en forma significativa la topología del 
mapa de curvas residuales (Figura 5.12), los datos experimentales se compararon con la 
simulación de curvas para Da=1000. Como se observa en la Figura 5.15, los datos 
experimentales obtenidos son cualitativamente similares a aquellos obtenidos por la simulación.  
 
En este caso no se pueden comparar directamente los resultados debido a la alta incertidumbre 
en la determinación de Da, puesto que existen cambios en variables como en la velocidad de 
evaporación y en la velocidad de reacción. Esto último debido a que al descender el nivel del 
líquido, la cantidad de catalizador por volumen de mezcla fue aumentando en el tiempo. Song y 
colaboradores [41] enfatizan en este punto y de hecho indican que a pesar que este análisis 
requiere un gran esfuerzo experimental, solamente se pueden obtener resultados semi-
cuantitativos. En la Figura 5.15, se observa que se midieron 4 curvas residuales a 
composiciones molares iníciales de 25%, 50%, 75% y 82% de alcohol isoamílico.  
 
Adicionalmente, los valores simulados fueron complejos de obtener debido a la limitada 
convergencia de algunos puntos en la curva, por tanto en futuros trabajos se recomienda 
implementar una herramienta de cálculo en un programa más robusto como Matlab, Scilab u 
otro con poder de cálculo similar.   
 
Figura 5.15 Mapa de curvas residuales reactivas para el sistema cuaternario. Simulación realizada a 70.6 
kPa y Da =1000  (línea continua) contra datos experimentales. 
 
En este aparte del análisis se puede concluir que la topología de las curvas residuales no se ve 
afectada significativamente por el cambio en el número de Damköhler, lo que indica que la 
velocidad de la reacción química es grande a la temperatura de operación (puntos de burbuja) y 
a la concentración de catalizador analizada (1% ASE), por tanto el paso controlante en todos los 
casos es la velocidad característica del proceso de destilación.  
 
En este caso, es válida la suposición de Doherty y Malone [3] y Toikka [22], al indicar que 
cuando la velocidad de reacción es suficientemente rápida, los mapas residuales reactivos no 




tienen cambios significativos al tener en cuenta o no, la velocidad de reacción química. Gracias 
a ello, puede considerarse que el equilibrio químico y de fases se alcanza simultáneamente, de 
allí que el análisis posterior se puede hacer con base a los diagramas de la Sección 5.3.1.   
 
5.3.4 Análisis de los mapas de curvas residuales 
 
Como se mencionó en la Sección 5.3.1, el cálculo simultáneo del equilibrio químico y de fases 
para el sistema cuaternario se realizó con el algoritmo presentado por Barbosa [4]. El cambio de 
variables empleado se muestra en las Ecuaciones 5.16 a 5.18. 
 
   A alcohol isoamílico butirato de isoamiloX x x    5.16   
   B ácido butírico butirato de isoamiloX x x     5.17   
  aguaC butirato de isoamiloX x x      5.18   
 
Donde, A: Alcohol, B: Ácido, C: Butirato de Isoamilo y D: Agua. Se tomó el butirato de isoamilo 
como componente clave. 
 
Para enriquecer el análisis de las Secciones 5.31 a 5.33, al diagrama en la Figura 5.7, se le 
incluyó la dimensión de la temperatura de equilibrio. Según lo presentado en la Figura 5.16a, 
una mezcla reactiva entre el alcohol isoamílico y el ácido butírico con una composición en la 
línea diagonal (roja) comienzan a reaccionar para producir butirato de isoamilo y agua. El 
diagrama está dividido en dos regiones de destilación. En la primera se alcanza, sin importar el 
punto inicial, butirato de isoamilo puro y en la zona inferior del diagrama, las curvas convergen a 
un azeótropo binario entre el alcohol isoamílico y agua. Numéricamente, los cálculos de 
equilibrio muestran que en cercanías a la zona del azeótropo existe además un azeótropo 
ternario entre el agua, el alcohol isoamílico y el ácido butírico, sin embargo ese azeótropo no se 
encontró experimentalmente. Esto puede deberse a que el avance de la reacción hace 
desaparecer rápidamente la posible composición azeotrópica. 
 
Por otro lado, el azeótropo binario alcohol + agua fue comprobado experimentalmente (ver 
Sección 4.2.15) y resulta ser un nodo estable con un punto de ebullición de 361,81 K (según los 
datos recopilados en la Tabla 5.1), el cual presenta la menor temperatura del sistema, por tanto 
es de esperar que sea obtenido en la cima de una columna de destilación. Al tratarse de un 
azeótropo heterogéneo, se infiere que esa región tiene alta inestabilidad de fases y hace 
necesario adicionar un decantador en la cima de la columna de destilación para poder operar en 
la zona deseada. Esto se verifica al comprobar la Figura 5.17, donde se transponen las curvas 
residuales y la curva de inmiscibilidad del sistema cuaternario, todos ellos en composiciones 
transformadas. 
  
En la Figura 5.17, se puede suponer un alimento de composición Z, el cual, con el número de 
etapas de destilación adecuadas, puede formar en el fondo de una columna, butirato de 
isoamilo de alta pureza y en la cima, un vapor de composición M. Este vapor se puede 
condensar e ir a un decantador, donde se formarán dos fases líquidas de composiciones AC y R. 
La fase orgánica (R), puede retornarse como reflujo a la columna, mientras que la fase acuosa 
(AC), es el producto de cima de la columna, con una alta pureza de agua (mayor al 99% según el 
análisis conceptual).  
 
En adición, en la Figura 5.16b, se presenta la superficie de equilibrio químico, en la cual se 
observan todos los puntos posibles de inicio (línea diagonal) y de equilibrio de la reacción. Se 
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observa que las líneas de equilibrio convergen hacia el punto xC = 1 y xA = xB = 0, es decir, es 
posible termodinámicamente llegar a una composición con alta pureza en butirato de isoamilo.  
Dicha fracción puede someterse a una purificación adicional por destilación, donde se obtendría 
un azeótropo heterogéneo rico en agua por la cima y el producto de interés por el fondo de la 
columna 
 
Figura 5.16 Diagramas de fase para el sistema cuaternario alcohol isoamílico – ácido n-butírico – butirato 
de isoamilo – agua a 101,3 kPa  y keq = 10. a). Mapa de curvas residuales en concentraciones 
transformadas; b) Superficie de composiciones de equilibrio químico; c) Diagrama de fase del sistema en 
composiciones transformadas 
 
En la Tabla 5.1, se reportan los azeótropos calculados en el sistema reactivo empleando la 
Ecuación 3.35 y los parámetros presentados en la Tabla 4.14. Todos corresponden a azeótropos 
de mínimo punto de ebullición. La aparición de uno u otro azeótropo durante la operación, 










Una alimentación rica en alcohol llevará a la obtención del azeótropo agua – alcohol en la cima 
de columna, mientras que un exceso de ácido, llevará a la formación del azeótropo homogéneo 
ácido – agua. Por otra parte, un estudio posterior podría centrarse en la determinación de la 
existencia del azeótropo ternario Alcohol isoamílico + Butirato de isoamilo + agua, aunque se 
asumió para este trabajo, que su aparición no es más que un error numérico producto de la 
incertidumbre en los modelos de actividad.  
 
Figura 5.17 Evaluación conceptual del proceso de reacción-separación para producir butirato de isoamilo. 
Análisis sobre un mapa de curvas residuales simulado a 101.3 kPa. 
 
Tabla 5.1 Azeótropos del sistema de esterificación de alcohol isoamílico + ácido n-butírico calculados a 
partir de los parámetros de la Tabla 4.14. 
Tipo Alcohol Ester Agua Ácido T (K) 
Heterogéneo 0,1668 - 0,8332 - 367,81 
Heterogéneo - 0,0368 0,9632 - 371,70 
Heterogéneo 0,0060 0,0366 0,9571 - 371,96 
Homogéneo - - 0,0120 0,9879 372,69 
 
El perfil de temperatura del sistema reactivo en variables transformadas a 101,3 kPa se observa 
en la Figura 5.16c, el cual muestra temperaturas entre 367,81 K y 444,15 K, este último 
corresponde al punto de ebullición de butirato de isoamilo puro a esa presión. Partiendo de un 
punto de mezcla binaria entre alcohol y ácido (θ), la curva residual presenta dos extremos en α 
(butirato de isoamilo puro) y β (mezcla azeotrópica de alcohol isoamílico y agua). Por tanto, de 
este análisis se puede concluir que es factible producir butirato de isoamilo de alta pureza sin 
necesidad de incluir operaciones de destilación azeotrópica, extractiva u otras. Similarmente, el 
mapa de curvas residuales indica que este es un proceso susceptible a realizarse por destilación 
reactiva, como se presentó en la Figura 5.17.   
5.4 Análisis Económico 
 
Durante la evaluación técnica del proyecto de producción de butirato de isoamilo se analizaron 
cinco esquemas de proceso, cuyos parámetros relevantes para la simulación se resumen en la 
Tabla 5.2. Dichos esquemas se simularon en el software Aspen Plus® 7.2. Inicialmente, se 
realizaron análisis de sensibilidad en el simulador con el fin de obtener los parámetros que 
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cumplieran el objetivo de producir 200.000 kg/año de butirato de isoamilo al 99% de pureza 
(molar), tal y como se indicó en Capítulo 2. Los paquetes de propiedades termodinámicas se 
modificaron según los parámetros reportados en la Tabla 4.14. En seguida se presenta la 
descripción de cada uno de los esquemas de proceso evaluados. Cabe destacar que en las 
columnas simuladas se usó la cinética reportada en la Ecuación 4.23, para las zonas reactivas. 
Para otras etapas se incluyó el término de la reacción autocatalítica, reportado en la Tabla 4.4, 
esto con el fin de otorgar mejor aproximación a la realidad del proceso.  
 
Tabla 5.2 Parámetros empleados en la simulación de diferentes esquemas de producción de butirato de 
isoamilo. 
Esquema Evaluado Convencionala DR_1_Alimb DR_2_Alimc PR_1_Alimd DR_PR_2_Alime 
Volumen del Reactor (m3) 1.00 No Aplica No Aplica 1.42 1.42 
Etapas Totales 5 / 13 24 23 14 18 
Etapas de Rectificación 2 / 5 3 3 2 4 
Etapas de Despojamiento 3 / 7 3 2 4 5 
Etapas Reactivas No Aplica 18 18 9 8 
Relación de Reflujo 3.1 / 2.7 12.4 9.1 7.1 7.9 
Etapa de Alimentación 3 / 6 13 4 (Ácido) – 21 (Alcohol) 6 5 (Ácido) – 8 (Alcohol) 
a Sistema discutido en la Sección 5.4.1. Se presentan los datos para la primera y la segunda columna con la 
nomenclatura (1/2). b Columna de destilación reactiva con una sola alimentación. c Sistema discutido en la Sección 
5.4.2. d Columna de destilación reactiva con una sola alimentación y con un pre-reactor. e Columna de destilación 
reactiva con dos alimentos y un pre-reactor.  
5.4.1 Proceso convencional 
 
Este proceso de producción, que se esquematiza en la Figura 5.18, es el que típicamente se 
emplea en la industria para producir ésteres de una volatilidad similar a la del butirato de 
isoamilo [43].  
 
En este esquema, la mezcla de ácido y alcohol se precalienta (H-101) y alimenta a un reactor de 
tanque agitado (T-101) en el cual se alcanza la conversión de equilibrio. En este reactor se 
elimina continuamente el agua por evaporación, seguida de condensación (H-102) y separación 
de la fase acuosa en un decantador (T-102). El producto de reacción se neutraliza con una 
solución acuosa de hidróxido de sodio al 20% (T-101). Posteriormente, se decanta la fase 
acuosa y la fase orgánica se alimenta a una columna de destilación (C-101), donde se recupera 
el agua remanente en la cima y una mezcla de butirato de isoamilo y alcohol por el fondo. Este 
producto de fondos se alimenta a una segunda columna (C-102), donde se obtiene alcohol 
isoamílico en el destilado y butirato de isoamilo con 99% de pureza en el fondo.  
 
Entre las posibles modificaciones a este proceso se encuentran la eliminación de la segunda 
columna con la adaptación de una corriente lateral en la primera columna donde se retire 
alcohol isoamílico de alta pureza. Ese esquema tiene inconvenientes respecto a la pérdida de 
butirato de isoamilo en la corriente lateral y el aumento del número de etapas de separación 
para obtener la pureza deseada en el fondo de la columna, por tanto no se consideró en este 
análisis.  
 
Los resultados de las simulaciones realizadas sobre este esquema se presentan en la Tabla 5.3. 
Finalmente, se descartó el análisis de un sistema térmicamente acoplado directo para eliminar 
la segunda columna, debido a la dificultad de operación y control que puede tener este tipo de 
esquema [44-45].  
 
Tabla 5.3 Parámetros de Simulación de un esquema convencional con una columna de destilación con 
corriente lateral. 
Volumen de Reactor (m3) 1,00 
Número de Etapas 27 




Relación de Reflujo 4,8 
Etapa de Alimentación 12 
Etapa Corriente Lateral 19 
Flujo Corriente Lateral (kmol/h) 0,060 
Pureza de Ester por Fondos 99,7% masa 
Flujo de Fondos (kmol/h) 0,148 
Flujo de Ester Perdido por Corriente Lateral (kmol/h) 0,034 
 
5.4.2 Proceso de destilación reactiva 
 
El proceso de destilación reactiva propuesto implica que las etapas de reacción y separación se 
encuentran en un solo equipo, como se menciona en la Sección 5.2.1. Durante el análisis se 
evaluaron diferentes esquemas de destilación reactiva, donde se cambió el número de 
alimentos a la columna (1 y 2 alimentaciones). Para las simulaciones se empleó un tiempo de 
residencia por etapa de 15 segundos, según lo sugerido por Chiang [37].  
 
Adicionalmente, se ha reportado acerca de la necesidad de instalar de un pre-reactor en el caso 
de procesos con baja velocidad de reacción, donde se alimenta a la columna una mezcla en 
equilibrio químico (PR_1_Alimento) [30, 38]. En este último esquema, puede alimentarse una 
corriente de alcohol fresco en exceso por el fondo de la columna (PR_2_Alimentos).  
 
El esquema evaluado se presenta en la Figura 5.19. Según el diagrama de proceso, el ácido 
butírico se alimenta por la parte superior de la columna, ya que su volatilidad relativa es menor 
que la del alcohol isoamílico. Por su parte, el alcohol isoamílico se alimenta por la parte inferior 
de la zona reactiva de la columna.  
 
La reacción avanza en la zona empacada de catalizador al interior de la columna (C-101), donde 
se obtiene por la cima una mezcla heterogénea que es separada en el decantador (T-101) y 
donde se elimina el agua producto de la reacción. Por la parte inferior de la columna se obtiene 

























Figura 5.18 Esquema de producción convencional. 
 















Figura 5.19 Esquema propuesto empleando destilación reactiva. 
5.4.3 Cálculo global del costo anual total (TAC) 
 
Se realizó un proceso de dimensionamiento de equipos según las sugerencias de Luyben y Yu 
[34]. El costo de los equipos se calculó con las relaciones indicadas por Peters et al. [46] y 
Seider et al. [7]. Estas ecuaciones de evaluación económica se incluyeron en una hoja de cálculo 




Figura 5.20 Botón de enlace entre Aspen Plus 7.2 y la calculadora económica en Excel. 
 





Figura 5.21 Calculadora económica implementada en Microsoft Excel para la evaluación de costos fijos y 
de operación.  
 
Para cada esquema de producción evaluado se calculó el costo anual total (TAC) definido como 
el costo de equipos más el costo de materias primas anualizado a tres años, el cual se tomó 
como tiempo de pago, solamente para efectos de comparación de los esquemas. En la Figura 
5.22, se presenta el resultado del TAC de los esquemas evaluados.  
 











Convencional RD_1_Alimento RD_2_Alimentos PR_1_Alimento PR_2_Alimentos
TAC Costos de Capital Costos de Operación
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Como se observa en la Figura 5.22, el esquema de destilación reactiva con dos alimentos es el 
que presenta el menor costo anual total. Por tanto, los cálculos que se muestran a continuación 
se realizaron para el sistema convencional y el sistema de destilación reactiva de costo mínimo.  
 
En ese sentido, el esquema de destilación reactiva mostró tener mejor desempeño desde el 
punto de vista económico, sin embargo es importante observar brevemente su desempeño 
técnico. En la Figura 5.23 se presenta el perfil de composición de la columna reactiva en estado 
estacionario.  
 
En el perfil se observa que la composición del butirato de isoamilo es siempre ascendente a lo 
largo de la columna hasta alcanzar la especificación del 99% de pureza en el fondo. Por su 
parte, el ácido se enriquece en la cima de la columna, pero a partir de la etapa 4, lugar donde se 
alimenta el alcohol isoamílico, la composición desciende monotónicamente. Por su parte, la 
composición molar del alcohol isoamílico asciende levemente, hasta que llega a un máximo en 
la etapa 19, lugar en el cual se agota y tiende a cero en el fondo.  
 
 
Figura 5.23 Perfil de composición obtenido para la columna de destilación reactiva con dos alimentos.  
 
 
En relación a los aspectos térmicos del sistema, en la Figura 5.24, se presenta el perfil de 
temperaturas de la columna reactiva con dos alimentos (RD_2_Feed) en comparación con los 
perfiles de las otras opciones estudiadas. En este caso, se observa un perfil plano desde la 
etapa 4 hasta el fondo, lo cual indica que no hay efectos desfavorables por el calor de mezcla 
con los alimentos a la columna o entre etapas sucesivas, como se observa en el caso 
PR_1_Feed [44]. Sin embargo, esto no es del todo deseable desde el punto de vista del control, 
puesto que un cambio leve en la composición entre etapas hace difícil identificar las 
desviaciones y el control regulatorio podría no actuar adecuadamente [34]. Entonces desde el 
punto de vista técnico y económico, el esquema de destilación reactiva con dos alimentos 
muestra un buen desempeño. 






Figura 5.24 Perfil de temperatura obtenido para los esquemas evaluados para la producción de butirato 
de isoamilo. 
5.4.4 Análisis del precio 
 
La evaluación del proyecto requiere datos confiables de precios y nivel de producción para 
determinar el potencial económico: si la diferencia entre las ganancias por la venta del producto 
y el costo de la materia prima es siempre positiva, el proyecto es viable desde el punto de vista 
económico. Para el dimensionamiento se estimó una producción de 200.000 kg por año como 
se indicó en la Sección 5.4.3. En la Tabla 5.4 se presentan los precios internacionales de las 
sustancias involucradas en el proyecto.  
 
Tabla 5.4 Precio de las sustancias involucradas en el proceso [47-49] 
Sustancia Precio ($ / kg) Fuente 
Alcohol Isoamílico $ 3,515.0 ICIS, BACEX  
Ácido Butírico $ 1,748.0 BACEX, usitc.gov 
Resina Amberlyst 35 Wet $ 23,750.0 Lanxess 
Hidróxido de Sodio $ 100.0 ICIS 
Butirato de Isoamilo $ 6,669.0 BACEX / Shanghai Fuxin Fine Chemical Co., Ltd 
 
5.4.5 Metodología de evaluación 
 
La evaluación se realizó mediante el cálculo de los costos fijos, costos operativos y capital de 
trabajo requeridos para el proyecto basándose en valores heurísticos de evaluación de proyectos 
de este tipo presentados en la literatura [7-8, 27, 46]. Posterior a ello se calculó el flujo de caja 
libre de proyecto proyectado a 10 años, además de algunos indicadores como el valor presente 
neto, tasa interna de retorno y el periodo simple de pago. Las demás suposiciones económicas 
tales como tasa de oportunidad, impuestos, etc., se tomaron según las recomendaciones de 
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Peters y Timmerhaus [46]. En la Tabla 5.5 se presentan algunas dimensiones relevantes en la 
estimación de costos de los equipos y en la Tabla 5.6, el costo calculado de cada uno de ellos. 
 
Tabla 5.5 Dimensiones de los equipos de proceso 
 
Proceso Convencional Proceso DR 
T-101 (Reactor) H-101 (Condensador) 
Volumen (m3) 1.00 Q (kJ/h) 73448.3 
Diámetro (m) 0.86 Área (m2) 1.73 
C-101 H-102 (Rehervidor) 
Diámetro (m) 0.075 Q (kJ/h) 91090.8 
Altura (m) 4.56 Área (m2) 1.28 
No. Etapas 5 C-101 
C-102 Diámetro (m) 0.157 
Diámetro (m) 0.099 Altura (m) 18.16 
Altura (m) 11.89 No. Etapas 24 
No. Etapas 13 Etapas Reactivas 18 (4-21) 
H-103 (Condensador) Relación Reflujo 9.4 
Q (kJ/h) 2488.3 Etapa Alim. Acido 4 
Área (m2) 0.21 Etapa Alim. Alcohol 21 
H-104 (Rehervidor) 
  
Q (kJ/h) 3503.5 
  




Q (kJ/h) 7045.5 
  




Q (kJ/h) 6998.0 
  
Área (m2) 0.35 
  
 
5.4.6 Resultados de la Evaluación 
 
Para los dos escenarios evaluados se estimaron los costos de equipos y los costos 
operacionales. En la Tabla 5.7 se presentan los costos de inversión para las dos propuestas 
evaluadas. Allí se observa que el proceso convencional presenta la menor inversión para el 
mismo volumen de producción.  
 
A pesar de ser un proceso con mayor número de equipos, estos resultan tener dimensiones 
menores en comparación a los involucrados en el proceso de destilación reactiva. En forma 
similar, el costo de materias primas para el esquema convencional es levemente inferior puesto 
que en el proceso de destilación reactiva existen pérdidas de ácido y alcohol en corriente 
acuosas.  
 
Dichas pérdidas pueden reducirse al aumentar la eficiencia en la columna de destilación 
reactiva pero esto implica costos mayores de operación y de construcción del equipo. 




Adicionalmente, en la Tabla 5.8, se presentan los valores de los indicadores económicos con los 
cuales se evalúa el desempeño de cada escenario.  
 
Tabla 5.6 Costo calculado de los equipos de proceso 
Convencional Destilación Reactiva 
Nombre Tipo Costo (COP$) Nombre Tipo Costo (COP$) 
B-101 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 B-101 Bomba de diafragma  $        1,814,400.00 
B-102 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 B-102 Bomba de diafragma  $        1,814,400.00 
B-103 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 C-101 Columna de Platos  $     132,264,288.46 
B-104 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 T-101 Tanque Horizontal  $        6,938,800.00 
B-105 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 H-101 Int. Tubos y Coraza  $     29,612,549.26 
B-106 Bomba de diafragma $         1,814,400.00 H-102 Int. Kettle  $        24,413.971.14 
T-101 Reactor $       33,066,072.12 TOTAL $   196,858,408.86 
T-102 Decantador $         1,849,255.79 
   
T-103 Decantador $         2,268,216.71 
   
C-101 Columna de Platos $       10,797,327.03 
   
C-102 Columna de Platos $       62,515,388.25 
   
H-101 Int. Tubos y Coraza $         3,504,296.47 
   
H-102 Condensador $         2,848,013.18 
   
H-103 Condensador $         7,542,600.56 
   
H-104 Int. Kettle $         6,753,099.33 
   
H-105 Condensador $         14,836,347.98 
   
H-106 Int. Kettle $         10,587,899,70 
   
TOTAL $   167,454,917,13 
   
Nota: Los costos de las columnas no incluyen los costos de montaje, estructura, instrumentación y control. Los costos 
de los equipos se cotejaron y ajustaron con los costos reales de una planta de proceso proveídos por Ing. Manuel 
Flórez,  Preflex S.A. [50]. 
 
Tabla 5.7 Inversión al proceso de producción de butirato de isoamilo 
Elemento Convencional ($COP) Destilación Reactiva ($COP) 
Costo de Equipos  $             167.454.917   $             196.858.409  
Materias Primas  $             747.937.356   $             806.605.528  
Productos  $         1.272.253.133   $         1.284.401.383  
Costos Directos  $             197.596.802   $             232.292.922  
Costos Indirectos  $               65.865.601   $               77.430.974  
Costos Fijos  $       263.462.402,95   $       309.723.896,60  
Capital de Trabajo  $               29.639.520   $               34.843.938  
Total Inversión  $             358.967.524   $             421.998.809  
 
Tabla 5.8 Indicadores económicos calculados 
 
Indicador Convencional Destilación Reactiva 
Flujo de Caja Promedio ($ MM) 192.7 140.5 
Periodo Simple de Pago (años) 1.52 2.45 
Retorno de la inversión (10 años) 89.01% 60.28% 
Valor Presente Neto ($ MM) 1379.9 977.1 
Tasa Interna de Retorno (10 años) 75.8% 50.6% 
 
En la Figura 5.25, se presenta el flujo de caja de las propuestas evaluadas. Se observa que el 
proceso de producción convencional presenta mayores ingresos anuales promedio en el tiempo 
analizado. Los indicadores presentados en la Tabla 5.8 evidencian que tanto el valor presente 
neto como la tasa interna de retorno del proceso por destilación reactiva resultan levemente 
mayores que en el proceso convencional. En forma similar, el periodo de pago del proyecto 
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empleando destilación reactiva es superior, lo cual indica que la inversión es recuperada más 
rápidamente optando por el proceso convencional. 
 
 
Figura 5.25 Flujo de caja calculado para los esquemas evaluados. (a) Proceso convencional, (b), 
Destilación reactiva. Cifras en millones de pesos colombianos. 
 
En la Figura 5.26, se presenta el aporte de cada ítem de inversión al precio final del producto. 
En ambos casos el costo de la materia prima es el mayor, seguido de los salarios involucrados. 
Se observa una reducción drástica del costo de servicios de planta del proceso convencional en 
relación al de destilación reactiva.   
 
El costo de producción es de $5371,6 por kilogramo, empleando el proceso de destilación 
reactiva, mientras que por el método convencional resulta en $ 4896,2 por kilogramo producido. 





































hechas en la evaluación económica puesto que se trata de un proceso no convencional, que 
requiere menor costo de terreno y de mano de obra operativa, en comparación con procesos 
convencionales. De esta manera, el proceso de destilación reactiva puede resultar más atractivo 
en términos económicos y el costo por kilogramo producido puede reducirse drásticamente. Sin 
embargo, al ceñirse a las consideraciones económicas estándar para evaluar este tipo de 
procesos, el escenario de producción empleando un esquema tradicional presenta los mejores 
índices económicos. 
 
Por otra parte, el costo de materia prima, el cual impacta en mayor medida en el costo de 
producto, puede reducirse significativamente al emplear productos nacionales provenientes de 
otros sectores de la industria de biocombustibles. Lo anterior se justifica en que estas materias 
primas nacionales tendrán un costo menor que el material importado, el cual está gravado con 
mayores impuestos, cargos de transporte, seguros, etc.  
 
    
Figura 5.26 Aporte al precio del producto por parte de cada costo asociado 
 
5.5 Conclusiones y Recomendaciones del Estudio 
 
A lo largo del presente documento se presentaron los aspectos relacionados con la producción 
de butirato de isoamilo por esterificación. Inicialmente, se realizó una revisión de las 
propiedades químicas y físicas de los ésteres. Además se estudiaron sus aplicaciones, vías de 
formación y otros aspectos técnicos relevantes. El butirato de isoamilo se identificó como un 
buen material para aplicaciones en la industria de fragancias, alimenticia y como aditivo de 
tintas y otros productos. Adicionalmente, se identificó a la esterificación como la vía más 
económica y eficiente para su producción basándose en los procesos comúnmente empleados 
para ésteres similares. Entre otros, las materias primas para su elaboración son convenientes 
debido a que ellas pueden provenir de recursos renovables como el alcohol isoamílico y el ácido 
n-butírico.  
 
Al considerarse un producto interesante, se analizó brevemente el panorama del mercado 
alrededor del producto, identificando las diferentes calidades ofertadas a nivel mundial e 
individualizando los mayores proveedores. En ese estudio, no se encontraron fabricantes 
nacionales a pesar que el producto tiene una demanda nacional de alrededor de 140 mil 
kilogramos al año y unas 8 veces esa cantidad, como demanda en Sur América. Por otro lado, se 
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butirato de isoamilo y los clientes potenciales en las industrias alimenticias, farmacéutica y 
química. El análisis de los datos de mercado arrojó que en los últimos 7 años, el precio del 
producto ha sufrido un ascenso dramático y su importación se ha reducido más de 5 veces. Este 
panorama permite concluir que de ser posible ofrecer butirato de isoamilo con una pureza no 
menor al 99% y a un precio competitivo, es posible suplir el mercado y volver a niveles de 
demanda de años anteriores e incluso superiores. Esto demuestra la necesidad de un estudio 
técnico para la producción de ésteres de este tipo.  
 
En el estudio técnico se acudió al estudio teórico de la termodinámica química para identificar 
los requisitos necesarios para emprender el análisis. La búsqueda en la base de datos de 
propiedades arrojó que no existían reportes de la mayoría de propiedades físico-químicas, 
especialmente del butirato de isoamilo. Para solventar ese inconveniente se acudió a los 
métodos de estimación de propiedades empleados para este tipo de sustancias. En la mayoría 
de los casos, se encontraron grandes errores en la predicción de propiedades como la densidad, 
la viscosidad y la presión de vapor, al contrastar esos datos simulados con los pocos reportes de 
la literatura.  
 
Debido a ello, se estudiaron las propiedades de los componentes puros y mezclas del sistema 
que constituyen la reacción de esterificación. Antes de emprender un estudio experimental, se 
verificó en la teoría sobre el tipo de datos imprescindibles para el análisis, encontrando que el 
equilibrio de fases arroja información suficiente para ser usada en el estudio de alternativas de 
producción y purificación. Luego de ello, se realizó una revisión de técnicas experimentales para 
medir equilibrios de fase y determinar cuáles eran las más convenientes considerando los 
recursos disponibles. Se empleó una celda de equilibrio dinámica para medir los equilibrios de 
fase líquido-vapor de los sistemas alcohol-éster, ácido-éster, ácido-agua y alcohol-ácido a 101.3 
kPa. El sistema en ELV alcohol-éster mostró una desviación negativa de la idealidad sin 
presentar azeótropos. Por su parte, el sistema ácido-éster presentó también una desviación 
negativa de la idealidad, sin embargo, la curva de equilibrio es cercana a la de la mezcla ideal, lo 
que indica que el sistema puede ser descrito con modelos de actividad de composición global y 
el modelo de gas ideal para la fase vapor. Por otra parte, el estudio del ELV ácido + agua a 
101.3 kPa arrojó la presencia de un azeótropo en la región rica en agua. El punto azeotrópico 
hallado es congruente con los reportes de la literatura. Finalmente, no se tuvo éxito en la 
medición del equilibrio reactivo ácido n-butírico + alcohol isoamílico debido al notorio avance en 
la reacción química. Para ello se recomienda que en futuros trabajos se enriquezca el juego de 
parámetros de modelos de actividad con mediciones isotérmicas en un equipo como el 
presentado en el Anexo H.  
 
Para las mediciones de ELL, se realizaron mediciones satisfactorias en una celda de equilibrio 
estático por el método analítico directo. Se estudiaron los sistemas agua-alcohol isoamílico, 
agua-butirato de isoamilo a varias condiciones de temperatura y el sistema ternario agua-
alcohol-éster a 298 K. El sistema compuesto por alcohol isoamílico y agua mostró buena 
correspondencia con los datos encontrados en la literatura, lo cual otorgó confianza sobre el 
equipo y las técnicas empleadas. Luego de validar los datos experimentales, por técnicas de 
consistencia termodinámica, todos los datos experimentales se sometieron a regresión 
numéricas por el modelo NTRL y UNIQUAC, sin embargo el modelo NRTL mostró la menor 
desviación con respecto a los datos experimentales. En próximos estudios de ELV se recomienda 
emplear el método de consistencia de Wisniak modificado, el cual presentó las mejores 
características para la eliminación de datos errados. Además, las simulaciones con el modelo 
termodinámico seleccionado corroboraron con precisión adecuada las condiciones azeotrópicas 
de los sistemas ácido-agua y alcohol-agua. También se predice la aparición de un azeótropo 
binario heterogéneo entre el éster y agua, cuya existencia debe someterse a un estudio de ELLV.  





Posteriormente, se evaluaron alternativas de catalizadores y condiciones de operación para 
llevar a cabo la reacción, de donde se eligió como alternativa adecuada, a la resina Amberlyst 35 
Wet. Basándose en reportes de la literatura, se construyó un diseño experimental central 
compuesto para determinar los parámetros cinéticos. Los datos se ajustaron adecuadamente 
empleando un modelo pseudo-homogéneo ideal.  
 
Con esos parámetros se emprendió el análisis conceptual del proceso de producción, por medio 
de la construcción y estudio del mapa de curvas residuales. Se evaluaron diferentes escenarios 
de presión y números de Damköhler, donde indistintamente se concluyó que es posible obtener 
butirato de isoamilo de alta pureza en el fondo de una columna de destilación. Se encontró que 
el efecto de la velocidad de la reacción química y la presión en los mapas de curvas residuales 
puede ser despreciado en el intervalo analizado. Adicionalmente, el estudio de la región de 
inmiscibilidad permitió corroborar que el producto de cima teórico se encuentra en dos fases, 
una de ellas con alto contenido de agua, la cual se puede retirar luego de un proceso de 
decantación. Gracias a ese estudio, se concluyó que además de poder emplear el método 
convencional de producción ésteres por reacción + tren de columnas de destilación, es posible 
emplear un proceso de destilación reactiva.  
 
Para ello, se revisaron los conceptos teóricos de la destilación reactiva y se realizó un proceso 
de simulación en Aspen Plus 7.2, variando los grados de libertad en los equipos hasta 
determinar condiciones de operación adecuadas para cumplir con los objetivos de proceso 
(200.000 kg/año de butirato de isoamilo al 99% min). Se estudiaron diferentes casos de 
destilación reactiva, columnas con corrientes laterales y térmicamente acopladas para llevar a 
cabo el proceso, sin embargo al enlazar el simulador a una herramienta de evaluación 
económica, se descartaron algunas alternativas de producción. Esta evaluación consideró 
inicialmente ecuaciones económicas reportadas en la literatura para cuantificar el costo total 
anual (TAC) de cada proceso. De allí se determinó que las mejores alternativas para este 
proceso con los objetivos fijados, son el proceso convencional y un proceso de destilación 
reactiva con dos alimentos. Para profundizar en el estudio, se evaluó cada uno de los proyectos 
considerando indicadores económicos como el flujo de caja, la tasa interna de retorno y el costo 
del producto. Se encontró que el proceso convencional es levemente más rentable, sin embargo, 
se recomienda mejorar en futuros estudios, las correlaciones para evaluar el proceso de 
destilación reactiva, pues al tratarse de un proceso no convencional, los heurísticos económicos 
pueden fallar en la evaluación.  
 
Se determinó entonces, que es factible producir butirato de isoamilo FCC para suplir la demanda 
nacional y regional. Además, al emplear un proceso convencional o uno de destilación reactiva 
con dos alimentos, es posible obtener márgenes adecuados de utilidad, ofertando el producto a 
un precio competitivo.  
 
Para corroborar, los resultados del estudio, principalmente los obtenidos en el estudio 
termodinámico, se puede emplear la información aquí consignada para iniciar la construcción de 
un equipo de producción de butirato de isoamilo a nivel piloto y así, comparar los resultados 
experimentales con los obtenidos a partir de los modelos y simulaciones aquí presentadas.  
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 Anexo A. Fichas de Seguridad de los Reactivos Empleados 
 




En seguida se presentan las fichas técnicas y de seguridad de los reactivos empleados en el 
estudio: 
 
 Alcohol Isoamílico 
 Ácido n-butírico 










Formula Weight: 88.15 g/mol
TEST Specification________________________________________________________________________
Appearance (Color)            Colorless
Appearance (Form)             Liquid
Refractive index at 20 ° C    1.404 - 1.408
Infrared spectrum             Conforms to Structure
Purity (GC)                   > 98.00 %_
Color test (APHA)             APHA <100
Arsenic (As)                  < 3 ppm_
Cadmium (Cd)                  < 1 ppm_
Mercury (Hg)                  < 1 ppm_
Lead (Pb)                     < 10 ppm_
Specification: PRD.0.ZQ5.10000016209
Sigma-Aldrich warrants, that at the time of the quality release or subsequent retest date this product conformed to the information contained in
this publication.  The current Specification sheet may be available at Sigma-Aldrich.com.  For further inquiries, please contact Technical Service.
Purchaser must determine the suitability of the product for its particular use.  See reverse side of invoice or packing slip for additional terms
and conditions of sale.
1 of 1
3050 Spruce Street, Saint Louis, MO 63103, USA
Website:  www.sigmaaldrich.com
Email USA:      techserv@sial.com







Formula Weight: 88.11 g/mol
TEST Specification________________________________________________________________________
Appearance (Color)            Colorless
Appearance (Form)             Liquid
Infrared spectrum             Conforms to Structure
Color Test                    < 20 APHA_
Purity (Titration by NAOH)    99.0 - 101.0 %
GC (area %)                   > 99.0 %_
Specification: PRD.0.ZQ5.10000012255
Sigma-Aldrich warrants, that at the time of the quality release or subsequent retest date this product conformed to the information contained in
this publication.  The current Specification sheet may be available at Sigma-Aldrich.com.  For further inquiries, please contact Technical Service.
Purchaser must determine the suitability of the product for its particular use.  See reverse side of invoice or packing slip for additional terms
and conditions of sale.
1 of 1
3050 Spruce Street, Saint Louis, MO 63103, USA
Website:  www.sigmaaldrich.com
Email USA:      techserv@sial.com











       
    
   
   




   
   
   
   
   
                        
                     
                            
    
  
    
  
       
   
 
EMSURE® grade  are suitable for a broad spectrum of classicalsolvents
lab applications, and are frequently used in regulated and highly
demanding lab applications.  provides worldwide best andEMSURE®
most extensive product specifications. We declare our EMSURE®
range to be in compliance with the ACS, with the reagent part of the
European Pharmacopoeia (Reag. Ph Eur) and also with the ISO
standards.
Product number Packaging Qty/Pk Price
1167544000  Titripac PE/Alu   4 l   price on request
1167545000  Plastic bottle   5 l   price on request
1167549010  Titripac PE/Alu   10 l   price on request
Prices are subject to change without notice.
Product information
Synonyms Distilled water
Hill Formula H O2
Chemical formula H O2













Phone: +49 6151 72-0
Fax: +49 6151 72 2000
Chemical and physical data
Molar mass 18.02 g/mol
Density 1.00 g/cm  (20 °C)3
pH value (H O, 20 °C) neutral2
Boiling point 100 °C (1013 hPa)
Vapor pressure 23 hPa (20 °C)
Safety information
RTECS ZC0110000
Storage class 10 - 13 Other liquids and solids
WGK NWG not water endangering
Disposal 28








Declaration (transport by air)
IATA-DGR
No Dangerous Good






Formula Weight: 88.11 g/mol
TEST Specification________________________________________________________________________
Appearance (Color)            Colorless
Appearance (Form)             Liquid
Infrared spectrum             Conforms to Structure
Purity (GC)                   > 99.75 %_
Residue on Evaporation        < 0.0003 %_
Water (by Karl Fischer)       < 0.003 %_
Note                          -------------------------
For 100 mL unit size, water content may exceed above specification; not to exceed 0.005%.
Specification: PRD.3.ZQ5.10000005642
Sigma-Aldrich warrants, that at the time of the quality release or subsequent retest date this product conformed to the information contained in
this publication.  The current Specification sheet may be available at Sigma-Aldrich.com.  For further inquiries, please contact Technical Service.
Purchaser must determine the suitability of the product for its particular use.  See reverse side of invoice or packing slip for additional terms
and conditions of sale.
1 of 1
3050 Spruce Street, Saint Louis, MO 63103, USA
Website:  www.sigmaaldrich.com
Email USA:      techserv@sial.com







Formula Weight: 72.11 g/mol
TEST Specification________________________________________________________________________
Appearance (Color)            Colorless
Appearance (Form)             Liquid
Infrared spectrum             Conforms to Structure
Color Test                    < 15 APHA_
Purity (GC)                   > 99.0 %_
Residue on Evaporation        < 0.0025 %_
Titrable Acid (meq/g)         < 0.0005_
Water (by Karl Fischer)       < 0.20 %_
Meets ACS Requirements        Current ACS Specification
10th Edition
Specification: PRD.2.ZQ5.10000016788
Sigma-Aldrich warrants, that at the time of the quality release or subsequent retest date this product conformed to the information contained in
this publication.  The current Specification sheet may be available at Sigma-Aldrich.com.  For further inquiries, please contact Technical Service.
Purchaser must determine the suitability of the product for its particular use.  See reverse side of invoice or packing slip for additional terms
and conditions of sale.
1 of 1
3050 Spruce Street, Saint Louis, MO 63103, USA
Website:  www.sigmaaldrich.com
Email USA:      techserv@sial.com




 Anexo B. Técnica de Cromatografía de Gases 
 




Para el desarrollo de la técnica cromatográfica se empleo un cromatógrafo de gases Perkin 
Elmer Clarus 500 con una columna HP-1 (fase polidimetil siloxano) de 50 m (0,32 mm DI). En 
seguida se resumen los parámetros programados para la técnica cromatográfica. 
 
Tabla A.1 Resumen de la Técnica 
TÉCNICA CROMATOGRÁFICA 
Nombre de la Técnica Butirato VE2 
Columna 
Tipo HP-1 
Fase Metil Siloxano 
Dimensiones 50 m - 320 µm DI - WCOT 1,05 µm 
Eficiencia Reportada 2800 platos/m mínimo 
Inyección 
Tipo Split (70:1) 
Volumen Inyectado 0,5 µL 
Temperatura del Inyector 280°C 
Preparación de la Muestra 
400 mg de muestra en 400 mg de Metil Etil Cetona 
Patrón Interno 1,4-Dioxano (80 mg) 
Horno 
Programación Rampas 
T. Inicial 60°C - Mantener 3 minutos 
Rampa 5°C/min 
T. Final 117°C - Mantener 0,5 minutos 
Gas de Arrastre 
Tipo Nitrógeno Grado 5 
Flujo en la Columna 3 mL/min a 60°C 
Velocidad Lineal 52 cm/s 
Flujo por Venteo 200 mL/min 
Detector 
Tipo Detector de Ionización de Llama (FID) 
Temperatura del Detector 280°C 
Hidrógeno 40 mL/min 
Aire 400 /min 
 
 




La captura y procesamiento de datos cromatográficos se llevó a cabo con el software licenciado 
TotalChrom Workstation 6.2 de PerkinElmer.  
Previo al proceso de calibración se llevo a cabo una revisión de las técnicas cromatográficas 
existentes para sistemas de esterificación. Se encontró que en su mayoría las técnicas aplicadas 
se desarrollan para casos particulares, por tanto el presente trabajo pretendió desarrollar una 
técnica útil para los análisis de muestras del sistema de de producción de butirato de isoamilo 
por esterificación.   
 
La preparación de las muestras y los patrones de calibración se llevo a cabo bajo las 
recomendaciones de la norma ASTM D4307-99, “Practicas estándar para la preparación de 
mezclas liquidas para uso como estándares analíticos”. Como solvente se seleccionó la Metil Etil 
Cetona, debido a su volatilidad relativamente baja, un bajo costo en comparación a otros 
solventes de común uso en cromatografía de gases (tetrahidrofurano, N,N-Dimetil formamida, 
entre otros) y además de la ausencia de reacción química con los analítos esperados. El patrón 
interno escogido fue el 1,4-dioxano, el cual posee un factor de respuesta de 8200 unidades de 
área por miligramo, para las condiciones cromatográficas asignadas. Se probaron previamente 
otros patrones como THF, el cual interfiere con los tiempos de retención de los butanoles, la 
isopropil-metil cetona (IPMK) la cual tiene un factor de respuesta inferior a las 5000 unidades 
de área por miligramo, la N,N-Dimetil formamida, que tiene un tiempo de retención demasiado 
grande (más de 15 minutos) y el sec-butanol, el cual se eliminó por su bajo factor de respuesta y 
por un criterio heurístico que indica que el patrón interno de calibración no debería poseer la 
misma naturaleza físico-química de los analítos involucrados. Expuesto lo anterior, se procede a 
presentar la metodología de calibración, la cual es cualitativamente similar a la expuesta por la 




Se seleccionó una técnica de calibración por estándar interno, la cual provee robustez y elimina 
casi por completo el error humano en la preparación de muestras y estándares de calibración. 
Luego de lo anterior, se decide proceder a la generación de curvas de calibración de todos los 
analítos en un rango que vaya desde 0,5% en masa hasta un 99%. Se planea entonces la 
preparación de 6 estándares de calibración. Las curvas obtenidas tienen un factor de 
correlación mayor a 0.99 y fueron verificadas con muestras de composición conocida obtenido 
una desviación menor al 1.7%.  
 
Preparación de las muestras 
 
Se recomienda seguir  la norma ASTM D4307-99, “Practicas estándar para la preparación de 
mezclas liquidas para uso como estándares analíticos”, para la preparación de muestras.  
Las muestras se preparan gravimétricamente en una balanza con mínimo 4 cifras de precisión. 
En un vial para cromatografía de gases de 1,5 mL de capacidad se deben agregar 400 mg ± 5 
mg de muestra directamente desde una jeringa nueva o purgada adecuadamente.  
 
Posteriormente se deben añadir 80 mg ± 5 mg de 1,4-Dioxano, grado analítico y se completa 
con 320 mg ± 5 mg de metil etil cetona (MEK) grado analítico.  
Cada muestra se ha de correr con la técnica cromatográfica mínimo dos veces y promediar los 
resultados obtenidos en cada análisis a menos que se encuentre una inconsistencia significativa 
(inspección visual de los cromatogramas).  
 Anexo B. Técnica de Cromatografía de Gases 
Presentar el reporte con el porcentaje en masa de cada analito en la muestra, con el respetivo 
error calculado y de ser posible la desviación estándar de los análisis (si se hacen 3 veces o 
más) para verificar la reproducibilidad de los ensayos. 
 
Curvas de Calibración Obtenidas 
 
 Alcohol Isoamílico  
Tiempo de Elución: 6.21 min 
 
 Ácido n- Butírico  
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 Butirato de Isoamilo 








Muestra GC_ Butirato de Isoamilo F&M Chemicals. Febrero de 2011. 
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Anexo C. Protocolo para la medición de la capacidad de intercambio 
 
 
El protocolo para la determinación de la capacidad de intercambio en la resina trabajada 
corresponde al seguido por Roth*, ya que este muestra de una manera más practica y concreta 
el procedimiento .Sin embargo la fundamentación de este es el mismo presentado en la norma 
ASTM D2187-94. El procedimiento seguido es descrito a continuación: 
 
En primera instancia antes de su uso la resina debe someterse a una previa operación de lavado 
abundante con agua destilada y desionizada, y posteriormente con etanol  hasta que el pH de la 
solución sobrenadante sea tenga un pH neutro y no se observe cambio de coloración en la 
solución de lavado.  
Para determinar la capacidad de intercambio de la resina seca, esta debe ser secada a 250 
mmHg y 343 K por una semana con el fin de retirar la humedad propia y la adquirida durante la 
operación de lavado. 
Posteriormente, se mide una alícuota de 0,8 g de resina (1 ml aproximadamente) y se adicionan 
200 mL de agua des ionizada, agitando 10 minutos. 
Luego de la agitación, se adicionan 5g de Cloruro de Sodio (NaCl) grado analítico y se continúa 
con la agitación durante un tiempo aproximado de 2 horas. 
Finalmente, se  toma una muestra de 50 mL para titular con hidróxido de sodio 0,05N utilizando 
como indicador fenolftaleína. La solución de hidróxido debe ser estandarizada previamente 
utilizando biftalato de potasio. 
La fundamentación del procedimiento utilizado corresponde al intercambio del ión Na+ por el 
ión H+ ocurre a través de las reacciones representadas en las ecuaciones C-1 y C-2. 
 
 ac
NaCl Na Cl  
   
C-1
 
   S S





Los iones H+ liberados por la resina, se combinan inmediatamente con los iones OH - 
provenientes del álcali, completando la reacción C-3. 
2H OH H O
  
    
C-3
 
A pesar de ser reacciones casi instantáneas, al inicio de la interacción sólido-solución, la resina 
fuertemente ácida intercambia iones de sodio provenientes del NaCl y libera iones H+, 
disminuyendo localmente el pH de la fase acuosa. Este último vuelve a aumentar y se compensa 
con el intercambio del NaOH disociado.   










*  Roth Cely, L.A., Evaluación de catalizadores para la obtención de acetato de etilo a partir de 
etanol y ácido acético, Departamento de Ingeniería Química. 2002, Universidad Nacional de 
Colombia: Bogotá. 
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El diseño experimental arrojó el siente plan experimental con corridas aleatorias: 
 
Minitab 15, Diseño Superficie de Respuesta, 3 factores, Box-Behnken 
No. OrdenEst OrdenCorrida PtType Bloques 
Variable Diseño Variable Real 
Temperatura Catalizador Relación Temperatura, K Catalizador (%ASE) Relación 
1 13 1 0 1 0 0 0 358,15 0,75% 1,5 
2 9 2 2 1 0 -1 -1 358,15 0,50% 1,0 
3 4 3 2 1 1 1 0 368,15 1,00% 1,5 
4 6 4 2 1 1 0 -1 368,15 0,75% 1,0 
5 12 5 2 1 0 1 1 358,15 1,00% 2,0 
6 1 6 2 1 -1 -1 0 348,15 0,50% 1,5 
7 2 7 2 1 1 -1 0 368,15 0,50% 1,5 
8 11 8 2 1 0 -1 1 358,15 0,50% 2,0 
9 15 9 0 1 0 0 0 358,15 0,75% 1,5 
10 7 10 2 1 -1 0 1 348,15 0,75% 2,0 
11 14 11 0 1 0 0 0 358,15 0,75% 1,5 
12 3 12 2 1 -1 1 0 348,15 1,00% 1,5 
13 5 13 2 1 -1 0 -1 348,15 0,75% 1,0 
14 10 14 2 1 0 1 -1 358,15 1,00% 1,0 
15 8 15 2 1 1 0 1 368,15 0,75% 2,0 
 
 Anexo E. Programación de los Experimentos Cinéticos con Varios Catalizadores 
 
Anexo E. Programación de los Experimentos Cinéticos con Varios Catalizadores 
 
Luego de la realización de los cálculos pertinentes, se generó el siguiente programa experimental para las mediciones cinéticas empleando 
diferentes catalizadores homogéneos y heterogéneos. 
 
Ensayo 1 2 3 4 5 6 
Montaje Batch FR Batch FR Batch FR Batch FR Batch FR Batch FR 
Catalizador Sin Catalizador Ácido Sulfúrico PTSA Lewatit K 2431 Amberlyst 15 dry Amberlyst 35 wet 
T, °C 100 100 100 100 100 100 
% C 1% ASE 1% ASE 1% ASE 1% ASE 1% ASE 1% ASE 
RM 1.5:1 1.5:1 1.5:1 1.5:1 1.5:1 1.5:1 
Masa Ácido, g 80,73 80,73 80,73 80,73 80,73 80,73 
Masa Alcohol, g 120,66 120,66 120,66 120,66 120,66 120,66 
Masa Total, g 201,39 201,39 201,39 201,39 201,39 201,39 
Vol. Ácido, mL 84,13 84,13 84,13 84,13 84,13 84,13 
Vol. Alcohol, mL 148,89 148,89 148,89 148,89 148,89 148,89 
Volúmen Total 233,03 233,03 233,03 233,03 233,03 233,03 
Masa Catalizador, g 0,00 2,00 7,77 9,93 8,54 3,37 
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En seguida se presentan los resultados de cada uno de los ensayos cinéticos realizados con la 
resina Amberlyst 35 Wet como catalizador. En los diagramas, se representan los puntos 




Figura F.1 Corrida 1. 
 





Figura F.3 Corrida 3. 
 
 
Figura F.4 Corrida 4. 
 
 




Figura F.5 Corrida 5. 
 
 
Figura F.6 Corrida 6. 
 




Figura F.8 Corrida 8. 
 
Figura F.9 Corrida 9. 
 
Figura F.10 Corrida 10. 
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Figura F.11 Corrida 11. 
 
Figura F.12 Corrida 12. 
 
Figura F.13 Corrida 13. 
 
 
Figura F.14 Corrida 14. 
 
 
Figura F.15 Corrida 15. 
 
 Anexo G. Estudio ELV Preparatorio: Alcohol Isoamílico + Etanol  
 




Se llevó a cabo un estudio preparatorio de un equilibrio líquido-vapor reportado en la literatura y 
de interés para el grupo de investigación de procesos químicos y bioquímicos. Ello se hizo con el 
fin de familiarizarse con el uso del equipo de medición de equilibrios de fases, procedimientos 
de lectura y muestreo, y finalmente análisis numérico de los datos obtenidos para tener éxito en 
posteriores estudios de ELV 
 
En ese trabajo, se midió el equilibrio líquido-vapor isotérmico del sistema etanol (1) + 3-metil-1-
butanol (2) a tres diferentes presiones. Las mediciones se hicieron en la celda de equilibrio 
dinámica Fischer Labodest VLE 602 a 50.66, 101.33 y 151.99 kPa. Los datos experimentales 
fueron puestos a prueba con los test de consistencia termodinámica de área total, punto, Van 
Ness y Herington. El test de Herington fue modificado levemente considerando la relación 
∆Hm/∆GEm. Los datos fueron correlacionados con los modelos de actividad NRTL y UNIQUAC. El 
modelo NRTL presentó la menor desviación de los datos experimentales a las tres presiones de 
operación. La calidad de los parámetros regresados para este sistema fue probada al comparar 
los resultados con datos isotérmicos del mismo sistema, reportados en la literatura. En la 
siguiente figura se presenta el diagrama de fase obtenido para el sistema junto con el ajuste 
realizado con el modelo de actividad NRTL. (□) 50.66 kPa, (∆) 101.33 kPa, (o) 151.99 kPa. 
 
 
Figura G.1 Diagrama de fases del ELV etanol +  alcohol isoamílico a tres presiones. 
 
Jairo A. Durán 
 
El trabajo se ha publicado en: Jairo A. Duran, Fernando P. Córdoba, Iván D. Gil, Gerardo 
Rodríguez, Álvaro Orjuela. Vapor-Liquid Equilibrium of the Ethanol + 3-Methyl-1-Butanol System 
at 50.66, 101.33 and 151.99 kPa. Original Research Article. Fluid Phase Equilibria, In Press, 




 Anexo H. Propuesta para un Aparato de Medición de ELV Isotérmicos  
 




Actualmente, el mercado ofrece diferentes alternativas para la medición de equilibrios líquido-
vapor a presión constante. Sin embargo, un aparato para medición de temperatura constante no 
está disponible, o al menor no ha sido probado adecuadamente. En el grupo de investigación de 
Procesos Químicos y Bioquímicos, se ha considerado importante la medición de datos 
isotérmicos para mezclas reactivas, debido a que llevar la medición a bajas temperaturas puede 
inhibir el avance de la reacción. Si la reacción química avanza durante la medición del equilibrio 
de fases, el nuevos compuestos químicos afectarán el comportamiento termodinámico del 
sistema y los datos recolectados no serán confiables. Debido a ello, se considera construir un 
aparato para obtener datos isotérmicos confiables.  
  
Vu  et al (2006), presentaron un dispositivo para la medición de VLE isotérmicos que consiste en 
un balón de vidrio de 125 mL, donde se carga la mezcla reactiva. Este recipiente esta acoplado 
a un tubo de vidrio y por medio de acoples Swagelok, a un transductor de presión (MKS Baratron 
model0 628D) que provee lecturas confiables entre 0.05 – 1000 torr. El sistema esta acoplado 
a una bomba de alto vacio, la cual provee el control operacional del sistema.  Finalmente, el 
recipiente agitado, se conecta a un baño de circulación, el cual provee temperatura constante 
en el sistema. El aparato posee las válvulas y medios acople y muestreo adecuados. La 
composición de cada muestra se analiza por cromatografía de gases. La Figura H.1, muestra el 
esquema de aparato explicado.   
 
Figura H.1 Esquema de un aparato para la medición de ELV isotérmicos. 
 
Jairo A. Durán 
 
Como aporte al grupo de investigación, se hizo realidad la construcción de este montaje y se 
puso a prueba por medio de la medición del ELV reactivo Etanol + Ácido acético a 303.2 K, 
obteniendo buenos resultados, sin embargo su desarrollo no se presenta aquí, por estar fuera 




Figura H.1 Montaje para la medición de ELV Isotérmicos. 
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Anexo I. Datos Experimentales de los Equilibrios de Fase 
 
 
En seguida se presentan los datos experimentales tomados para las presiones de vapor y los 
equilibrios de fase medidos en este trabajo.  
 
Presión de vapor de las sustancias puras: 
 
Alcohol Isoamílico Ácido n-Butírico Butirato de Isoamilo Agua 
T (K) P (kPa) T (K) P (kPa) T (K) P (kPa) T (K) P (kPa) 
335,85 5,00 434,11 101,32 345,06 2,01 350,09 20,0 
348,92 10,00 442,98 129,95 379,79 9,98 360,89 40,0 
363,33 19,99 422,13 69,99 410,23 30,03 369,54 60,0 
379,51 40,01 412,41 50,01 424,58 49,99 373,96 80,0 
385,12 49,99 399,14 30,01 440,35 79,99 379,07 101,3 
389,82 59,99 448,29 149,98 450,48 101,32 382,46 120,0 
397,61 79,99 
  






      
409,46 120,00 
      
414,21 139,99 
      
418,51 159,99 
      
422,43 180,01 
      
426,01 200,00 
      
433,27 250,00 
      
440,12 300,00 
      
445,98 350,00 
      
 
u(T)=0.01 K, u(p)=0.01 kPa. Ver Figura 4.18. 
 
Estudio ELV del Sistema Alcohol Isoamílico (1) – Butirato de isoamilo (2) a 101.3 kPa: 
 
Temperatura (K) x2 y2 γ1 γ2 
404,66 0,0291 0,0095 1,0130 1,2924 
405,21 0,0617 0,0188 1,0189 1,1891 
405,84 0,1022 0,0299 1,0309 1,1158 
410,07 0,2988 0,0902 1,0749 0,9970 
412,63 0,3835 0,1260 1,0807 0,9960 
414,86 0,4561 0,1563 1,1010 0,9654 
416,95 0,5192 0,1858 1,1252 0,9421 
419,85 0,5814 0,2225 1,1281 0,9182 
422,72 0,6390 0,2656 1,1319 0,9115 
425,59 0,6863 0,3107 1,1219 0,9086 
426,91 0,7167 0,3394 1,1450 0,9127 
430,52 0,7678 0,3996 1,1438 0,8999 
437,47 0,8515 0,5540 1,0933 0,9184 
442,11 0,8960 0,6651 1,0346 0,9188 
444,25 0,9150 0,7251 0,9816 0,9245 
445,23 0,9244 0,7568 0,9511 0,9298 
446,28 0,9355 0,7944 0,9172 0,9371 
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446,99 0,9410 0,8124 0,8980 0,9345 
447,88 0,9459 0,8367 0,8330 0,9347 
448,24 0,9507 0,8555 0,8025 0,9416 
448,88 0,9588 0,8879 0,7324 0,9525 
406,84 0,1782 0,0514 1,0645 1,0635 
404,45 0,0000 0,0000 - - 
451,65 1,0000 1,0000 - - 
 




Estudio ELV del Sistema Ácido n-Butírico (1) – Butirato de isoamilo (2) a 101.3 kPa: 
 
Temperatura (K) x1 y1 γ1 γ2 
449,02 0,0249 0,0385 - 1,010 
445,66 0,1247 0,2333 1,351 0,983 
443,30 0,2755 0,4099 1,144 0,975 
441,40 0,3983 0,5181 1,054 1,011 
440,51 0,4974 0,6147 1,026 0,992 
438,99 0,6607 0,7455 0,977 1,014 
434,36 0,9834 0,9913 0,997 0,814 
436,45 0,8751 0,9323 0,992 0,788 
436,92 0,8435 0,9115 0,993 0,811 
437,26 0,8211 0,8938 0,990 0,843 
437,78 0,7700 0,8603 1,002 0,849 
438,45 0,7068 0,7803 0,971 1,028 
440,09 0,5545 0,6419 0,973 1,053 
440,84 0,4730 0,5882 1,023 1,002 
433,99 1,0000 1,0000 1,000 - 
449,93 0,0000 0,0000 - 1,000 
u(T)=0.01 K, u(x,y)=0.076 fracción molar. 




Estudio ELV del Sistema Agua (1) – Ácido n-Butírico (2) a 101.3 kPa: 
 
Temperatura (K) x1 y1 γ1 γ2 
378,58 0,3857 0,8973 1,870 1,366 
381,22 0,3299 0,8828 1,967 1,250 
375,65 0,4478 0,9198 1,826 1,385 
373,58 0,6465 0,9364 1,384 1,920 
385,11 0,2305 0,8522 2,390 1,136 
390,5 0,1531 0,804 2,853 1,068 
394,63 0,122 0,7663 2,999 1,026 
401,46 0,086 0,6997 3,159 0,958 
408,91 0,0613 0,594 3,029 0,952 
415,15 0,037 0,4964 3,521 0,925 
422,17 0,0152 0,3565 5,093 0,918 
372,63 0,9866 0,9768 0,980 0,950 
373,16 1,0000 1,0000 - - 
433,20 0,0000 0,0000 - - 
u(T)=0.01 K, u(x,y)=0.017 fracción molar. 
 
 




Estudio ELV del Sistema Alcohol Isoamílico (1) – Ácido n-Butírico (2): 
 
10.13 kPa 30.40 kPa 
T, K x2 y2 T, K x2 y2 
332,16 0,9328 0,8608 371,43 0,0710 0,0189 
330,35 0,8720 0,7397 372,64 0,0920 0,0185 
328,26 0,7972 0,6178 373,95 0,1526 0,0342 
323,86 0,6454 0,3877 376,21 0,2343 0,0644 
318,18 0,3529 0,1464 382,65 0,5198 0,2712 
314,71 0,2082 0,0553 388,55 0,7364 0,4824 
312,99 0,0725 0,0139 371,20 0,0000 0,0000 
312,97 0,0000 0,0000 399,06 1,0000 1,0000 
334,61 1,0000 1,0000 
 
u(T)=1.76 K, u(x,y)=0.042 fracción masa. 
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Estudio ELL Alcohol Isoamílico + Agua: 
 
 
Fase Liviana Fase Pesada 
Temperatura (K) Xalcohol1 Xalcohol2 
288,15 0,903 0,030 
288,15 0,903 0,029 
288,15 0,900 0,030 
288,15 0,900 0,029 
303,15 0,895 0,028 
303,15 0,894 0,028 
293,15 0,898 0,029 
298,15 0,897 0,029 
308,05 0,894 0,028 
313,15 0,888 0,029 
318,15 0,886 0,024 
323,25 0,890 0,024 
328,25 0,888 0,024 
333,25 0,888 0,025 
338,25 0,885 0,024 
342,95 0,880 0,024 
348,45 0,873 0,025 
353,15 0,850 0,026 
333,15 0,877 0,022 
353,05 0,870 0,015 
352,25 0,867 0,022 
352,85 0,869 0,019 








Estudio ELL Butirato de Isoamilo + Agua: 
 
Fase Liviana Fase Pesada 
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Temperatura (K) Xester1 Xester2 
283,15 0,942 0,004 
322,65 0,891 0,005 
351,65 0,892 0,003 
302,65 0,892 0,004 
312,65 0,880 0,003 
341,65 0,904 0,003 
284,15 0,934 0,003 
293,5 0,922 0,004 
303,15 0,902 0,003 
312,65 0,887 0,003 
322,65 0,902 0,005 
341,95 0,898 0,003 
283,15 0,941 0,004 
322,65 0,891 0,005 
351,65 0,892 0,003 
302,65 0,891 0,004 
312,65 0,880 0,003 
u(T)=0.1 K, u(x)=0.004 fracción masa. 
 
 
Estudio ELL Alcohol Isoamílico + Butirato de Isoamilo + Agua a 298 K: 
 
Temperatura = 298 K 
Fase Acuosa Fase Orgánica 
x ester x alcohol x agua x ester x alcohol x agua 
0,0067 0,0021 0,9912 0,8870 0,0986 0,0144 
0,0058 0,0030 0,9912 0,6841 0,2923 0,0236 
0,0012 0,0075 0,9913 0,2821 0,6536 0,0643 
0,0011 0,0076 0,9913 0,2805 0,6528 0,0667 
0,0032 0,0055 0,9913 0,4904 0,4717 0,0380 
0,0048 0,0038 0,9914 0,6917 0,2846 0,0237 
0,0062 0,0023 0,9915 0,7912 0,1898 0,0189 
0,0084 0,0000 0,9916 0,9771 0,0000 0,0229 
0,0000 0,0082 0,9918 0,0000 0,8979 0,1021 
0,0000 0,0082 0,9918 0,0000 0,0293 0,9707 
u(T)=0.4 K, u(x)=0.0029 fracción molar. 
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Como complemento a lo presentado en la Sección 5.3.3, se presenta en este anexo, un 
diagrama del equipo dispuesto en el laboratorio para la medición de las curvas residuales 
reactivas a la presión del laboratorio (típicamente 74.7 ± 1.4 kPa). El lector puede comparar el 
esquema de la Figura 5.13 con lo expuesto en seguida. 
 
 
Figura J.1 Montaje empleado en la medición de curvas residuales. 
 
A. Válvula A en la Figura 5.13. 
B. Válvula B en la Figura 5.13. 
C. Manto calefactor. 
D. Balón de 250 mL. 
E. Sensor de Temperatura. 
F. Entrada de agua para condensadores. 
G. Condensador de recolección. 
H. Plancha de agitación magnética. 
I. Reóstato – Regulador de potencia. 
J. Recolector de condensado. 
K. Condensador de reflujo. 
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